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® Verfahren zur Herstellung von Acrolein oder Acrylsaure oder deren Gemischen aus Propan 

(57) Ein Verfahren zur Herstellung von Acrolein oder Acryl- 
saure oder deren Gemisch aus Propan, beidem man das 

Propan in einer ersten Reaktionsstufe einer partiellen he- 
terogen katalysierten Dehydrierung zu Propen unterwirft, 
anschlieRend aus dem in der ersten Reaktionsstufe gebil- 
deten Produktgasgemisch von den darin enthaltenen, 
von Propen und Propan verschiedenen, Bestandteilen 
wenigstens eine Teilmenge des enthaltenen molekularen 
Wasserstoff abtrennt und das Produktgasgemisch an- 
schliefcend zur Herstellung von Acrolein und/oder Acryl- 
saure durch gasphasenkatalytische Propylenoxidat.on 
verwendet, wobei molekularer Stickstoff zur Verdunnung 
des Reaktionsgasgemisches bei der Propylenox.dation 
mitverwendet wird. 
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Beschreibung 

[0001] Vorliegende Erfindung betriflft ein Verfahren zur 
Herstellung von Acrolein oder Acrylsaure oder deren Ge« 
_jnisch aus .Ptopan, beijdem man _ 5 

A) in einer ersten Stufe A das Propan einer partiellen 
heterogen katalysierten Dehydrierung in der Gasphase 
unter Bildung eines Produktgasgemisches A, das mole- 
kularen Wasserstoff, Propylen und nicht umgesetztes io 
Propan enthalt, unterwirft, 

B) aus dem molekularen Wasserstoff, Propylen und 
nicht umgesetztes Propan enthaltenden Produktgasge- 
misch A der Stufe A von den darin enthaltenen, von 
Propan und Propylen verschiedenen, Bestandteilen we- 15 
nigstens eine Teilmenge des molekularen Wasserstoff 
abtrennt und es dann als Produktgasgemisch A' in einer 
zweiten Stufe B zur Beschickung wenigstens eines 
Oxidationsreaktors verwendet und in dem wenigstens 
einen Oxidationsreaktor das Propylen einer selektiven 20 
heterogen katalysierten Gasphasen-Partialoxidation 
mit molekularem Sauerstoff zu einem Produktgasge- 
misch B, das Acrolein oder Acrylsaure oder deren Ge- 
misch als Zielprodukt enthalt, unterwirft, und 

C) aus dem im Rahmen der partiellen Oxidation des 25 
Propylens in der Stufe B anfallenden Produktgasge- 
misch B in einer dritten Stufe C Zielprodukt abtrennt 
und wenigstens im Produktgasgemisch der Stufe B ent- 
haltenes nicht umgesetztes Propan in die Dehydrie- 
rungsstufe A zuruckfuhrt. 30 

[0002] Acrylsaure ist eine bedeutende Grundchemikalie, 
die unter anderem als Monomeres zur Herstellung von Poly- 
merisaten Verwendung findet, die beispielsweise in disper- 
ser Verteilung in waBrigem Medium befindlich als Binde- 35 
mittel angewendet werden. Acrolein ist ein bedeutendes 
Zwischenprodukt, beispielsweise fur die Herstellung von 
Glutardialdehyd, Methionin, Folsaure und Acrylsaure. 
[0003] Aus der EP-A 117 146, der DE-A 33 13 573 und 
der US- A 3 161 670 ist ein Verfahren zur Umsetzung von 40 
Propan zu Acrolein und/oder Acrylsaure bekannt (nachfol- 
gend wird sich reprasentativ nur noch auf die EP-A 117 146 
bezogen). 

[0004] Dabei wird in einer ersten Verfahrensstufe das Pro- 
pan einer heterogen katalysierten partiellen Dehydrierung in 45 
der Gasphase zu Propylen unterzogen. Das dabei gebildete 
Propylen wird anschlieBend in einer zweiten Verfahrens- 
stufe einer heterogen katalysierten Gasphasen-Partialoxida- 
tion zu Acrolein und/oder Acrylsaure unterworfen. Kenn- 
zeichnendes Merkmal der EP-A 117 146 ist die Lehre, daB 50 
sich die neben Propylen im Produktgasgemisch der Propan- 
dehydrierung befindlichen Hauptbestandteile, wie z. B. mo- 
lekularer Wasserstoff, beziiglich der nachfolgenden hetero- 
gen katalysierten Gasphasen-Partialoxidation des Propylens 
im wesentlichen inert verhalten, so daB man das Produktgas- 55 
gemisch der Propandehydrierung gemaB der EP-A 117 146 
ohne wesentliche Nachteile in seiner Gesamtheit in die 
nachfolgende Propylenoxidationsstufe uberfuhren und von 
den sich dabei inert verhaltenden Bestandteilen anschlie- 
Bend wenigstens das nicht umgesetzte Propan in die Propan- 60 
dehydrierungsstufe ruckfuhren kann. 

[0005] Die DE-A 195 08 558 weist die Lehre der EP- 
A 117 146 insofern als nachteilig aus, als sie lehrt, daB die 
Mitverwendung von von Propan verschiedenen inerten Ver- 
diinnungsgasen in der zweiten Verfahrensstufe der EP- 65 
A 117 146 unvorteilhaft ist Kennzeichnendes Merkmal der 
DE-A 195 08 558 ist es daher, aus dem Produktgasgemisch 
der ersten Verfahrensstufe der EP-A 117 146 vor seiner 
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Weiterverwendung in der zweiten Verfahrensstufe wenig- 
stens den molekularen Wasserstoff und den Wasserdampf 
abzutrennen und als Sauerstoff quelle fur die zweite Verfah- 
rensstufe reinen Sauerstoff zu verwenden. 
[0006]. Als Ergebnis intensiver Fprjschungstatigkeit wurde 
jedoch gefunden, daB die in der DE-A 195 08 558 empfoh- 
lene Verfahrensweise in der zweiten Verfahrensstufe eine er- 
hohte Nebenproduktbildung von Propionaldehyd und/oder 
Propionsaure bedingt. Letzteres ist insofern von Nachteil 
(vgL z. B. Japanese Laid Open Patent Application No. Hll- 
35519), als die gesattigten partiellen C 3 -Oxidationsneben- 
produkte von den a,p-ethylenisch ungesattigten partiellen 
C 3 -Oxidationszielprodukten einerseits infolge ihrer chemi- 
schen Ahnlichkeit nur sehr schwierig abgetrennt werden 
konnen und andererseits aufgrund ihres penetranten Ge- 
ruchs bereits in geringsten Anteilmengen bei der Vermark- 
tung der partiellen C 3 -Oxidationszielprodukte empfindlichst 
storen. 

[0007] Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung bestand 
daher darin, eine gegenuber den Verfahrensweisen der EP- 
A 117 146 sowie der DE-A 195 08 558 verbesserte Verfah- 
rensweise zur Verfugung zu stellen. 

[0008] Als solche vermogen z. B. die Verfahrensweise der 
DE-A 198 37 517, der DE-A 198 37 519 sowie der DE- 
A 198 37 520, bei denen der Verfahrensschritt der heterogen 
katalysierten partiellen Dehydrierung durch eine homogene 
und/oder heterogen katalysierte partielle Oxidehydrierung 
ersetzt ist, nicht zu befriedigen (obgleich das dabei resultie- 
rende Dehydriergemisch nicht wasserstoffhaltig ist), bediir- 
fen sie doch bereits im Rahmen der Dehydrierverfahrens- 
stufe der Mitverwendung erheblicher Mengen an molekula- 
rem Sauerstoff. 

[0009] DemgemaB wurde ein Verfahren zur Herstellung 
von Acrolein oder Acrylsaure oder deren Gemisch aus Pro- 
pan, bei dem man 

A) in einer ersten Stufe A das Propan einer partiellen 
heterogen katalysierten Dehydrierung in der Gasphase 
unter Bildung eines Produktgasgemisches A, das mole- 
kularen Wasserstoff, Propylen und nicht umgesetztes 
Propan enthalt, unterwirft, 

B) aus dem molekularen Wasserstoff, Propylen und 
nicht umgesetztes Propan enthaltenden Produktgasge- 
misch A der Stufe A von den darin enthaltenen, von 
Propan und Propylen verschiedenen Bestandteilen we- 
nigstens eine Teilmenge des molekularen Wasserstoff 
abtrennt und es dann als Produktgasgemisch A' in einer 
zweiten Stufe B zur Beschickung wenigstens eines 
Oxidationsreaktors verwendet und in dem wenigstens 
einen Oxidationsreaktor das Propylen einer selektiven 
heterogen katalysierten Gasphasen-Partialoxidation 
mit molekularem Sauerstoff zu einem Produktgasge- 
misch B, das Acrolein oder Acrylsaure oder deren Ge- 
misch als Zielprodukt enthalt, unterwirft, und 

C) aus dem im Rahmen der partiellen Oxidation des 
Propylens in der Stufe B anfallenden Produktgasge- 
misch B in einer dritten Stufe C Zielprodukt abtrennt 
und wenigstens im Produktgasgemisch der Stufe B ent- 
haltenes nicht umgesetztes Propan in die Dehydrie- 
rungsstufe A zuriickfuhrt, gefunden, 

das dadurch gekennzeichnet ist, daB im Rahmen der par- 
tiellen Oxidation des Propylens in der Stufe B molekularer 
Stickstoff als Verdiinnungsgas mitverwendet wird. 
[0010] D. h., wahrend gemaB der Lehre der DE- 
A 195 08 558 der Oxidationsstufe B Beschickungsgas zuge- 
fiihrt wird, das im wesentlichen nur aus Propylen, molekula- 
rem Sauerstoff und Propan besteht, wird der Oxidationsstufe 
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B bei der erfindungsgemaBen Verfahrensweise ein Beschik- 
kungsgas zugefuhrt, das in notwendiger Weise Propylen, 
molekularen Sauerstoff, Propan und molekularen Stickstoff 
enthalt. Die Auswahl der vorgenannten Bestandteile des Be- 
schickungsgasgemisches der Oxidationsstufe B gewahrlei- 5 
stenrda6"im~Rahmen der erfindungsgemaBen Verfahrens- 
weise nicht nur ein Beschickungsgasgemisch der Oxidati- 
onsstufe B zur Anwendung kommt, dessen Sauerstoffgrenz- 
konzentration (beziiglich der Begriffsdefinition vgl. DE- 
A 195 08 558) anwendungstechnisch in vollem Umfang zu 10 
befriedigen vermag, sondern das gleichzeitig eine Verringe- 
rung der Nebenproduktbildung an unerwunschtem Propio- 
naldehyd und/oder unerwunschter Propionsaure erlaubt. 
[0011] Selbstredend kann das Beschickungsgasgemisch 
der Oxidationsstufe B bei der erfindungsgemaBen Verfah- 15 
rensweise neben den bereits genannten Bestandteilen zu- 
satzlich noch andere Bestandteile wie z. B. CO, CO2, H 2 0, 
Edelgase wie He und/oder Ar, Wasserstoff, Methan, 
Ethylen, Ethan, Butane, Butene, Butine, Pentane, Propin, 
Allene, und/oder Acrolein enthalten. In der Regel sollte der 20 
Anteil des Beschickungsgasgemisches der Oxidationsstufe 
B an molekularem Stickstoff, bezogen auf die in diesem Be- 
schickungsgasgemisch enthaltene Menge an Propylen, er- 
findungsgemaB nicht unter 5 mol-% betragen. D. h., beim 
erfindungsgemaBen Verfahren kann der Anteil des Beschik- 25 
kungsgasgemisches der Oxidationsstufe B an molekularem 
Stickstoff, bezogen auf die enthaltene Menge an Propylen 
wenigstens 10 mol-%, oder wenigstens 15 mol-% oder we- 
nigstens 20 mol-%, oder wenigstens 25 mol-%, oder wenig- 
stens 50 mol-%, aber auch wenigstens 100 mol-%, oder we- 30 
nigstens 200 mol-%, oder wenigstens 500 mol-%, oder we- 
nigstens 750 mol-%, oder wenigstens 1000 mol-% betragen. 
Im Normalfall wird das Verhaltnis von im Beschickungsgas- 
gemisch der Oxidationsstufe B enthaltener molarer Menge 
an molekularem Stickstoff zu im Beschickungsgasgemisch 35 
der Oxidationsstufe B enthaltener molarer Menge an Propy- 
len erfindungsgemaB jedoch < 40 : 1, haufig < 30 : 1, viel- 
fach < 20 : 1 und oft < 10 : 1 betragen. Gunstig ist es, 
wenn beim erfindungsgemaBen Verfahren der Anteil des Be- 
schickungsgasgemisches der Oxidationsstufe B an moleku- 40 
larem Stickstoff, bezogen auf die enthaltene Menge an Pro- 
pylen, 600 mol-% bis 1600 mol-% betragt. 
[0012] Das molare Verhaltnis von im Beschickungsgasge- 
misch der Oxidationsstufe B enthaltener Menge an moleku- 
larem Stickstoff zu im Beschickungsgasgemisch der Oxida- 45 
tionsstufe B enthaltener Menge an Propan wird beim erfin- 
dungsgemaBen Verfahren in der Regel nicht kleiner als 0,05 
betragen. Im Normalfall wird dieses Verhaltnis aber auch 
nicht oberhalb von fiinf liegen. D. h„ erfindungsgemaB kann 
das molare Verhaltnis von im Beschickungsgasgemisch der 50 
Oxidationsstufe B enthaltener Menge an molekularem 
Stickstoff zu im Beschickungsgasgemisch der Oxidations- 
stufe B enthaltener Menge an Propan 0,05 bis 5, oder 0,1 bis 
4, oder 0,5 bis 3, oder 1 bis 2,5, oder ca. 2 betragen. 
[0013] Haufig wird man beim erfindungsgemaBen Verfah- 55 
ren die Zusammensetzung des Beschickungsgasgemisches 
der Oxidationsstufe B so wahlen, daB es die nachfolgenden 
molaren Verhaltnisse erfullt: 

Propan : Propen : N 2 : O2 : H 2 0 : sonstige = 0,5 bis 
20 : 1 : 0,1 bis 40 : 0,1 bis 10 : Obis 20 : Obis 1. 60 
[0014] Mit Vorteil betragen die vorgenannten molaren 
Verhaltnisse erfindungsgemaB 

= 2 bis 10 : 1 : 0,5 bis 20 : 0,5 bis 5 : 0,01 bis 10 : 0 bis 1. 
[0015] Gunstig ist es auch, wenn die vorgenannten mola- 
ren Verhaltnisse erfindungsgemaB 65 
= 3 bis 6 : 1 : 1 bis 10 : 1 bis 3 : 0,1 bis 2 : 0 bis 0,5 betragen. 
[0016] Wesentliches Merkmal der erfindungsgemaBen 
Verfahrensweise ist, daB das Produktgasgemisch A der 



Stufe A, im Unterschied zum Fall einer homogenen und/ 
oder heterogen katalysierten partiellen Oxidehydrierung 
von Propan, molekularen Wasserstoff enthalt und daB vor 
der Verwendung des Produktgasgemisches A zur Beschik- 
kung des wenigstens einen Oxidationsreaktors der Stufe B 
aus dem Produktgasgemisch A im Unterschied zur Lehre 
der EP-A 117 146 wenigstens eine Teilmenge dieses mole- 
kularen Wasserstoff abgetrennt und, im Unterschied zur 
Lehre der DErA 195 08 558, zur Minderung der Propional- 
dehyd- und/oder Propionsaurenebenproduktbildung, durch 
molekularen Stickstoff ersetzt wird. 

[0017] In der Regel wird beim erfindungsgemaBen Ver- 
fahren das molare Verhaltnis von im Produktgasgemisch A 
enthaltenem Propylen zu im Produktgasgemisch A enthalte- 
nem molekularem Wasserstoff < 100, ublicherweise < 75, 
haufig < 50, oft < 40, vielfach < 30, oder < 25, oder < 
20 betragen. 

[0018] D. h., erfindungsgemaBe Verfahren sind insbeson- 
dere auch solche, bei denen das molare Verhaltnis von im 
Produktgasgemisch A enthaltenem Propylen zu im Produkt- 
gasgemisch A enthaltenem molekularem Wasserstoff < 15 
oder < 10 oder < 5 oder < 3 oder < 2 oder < 1 betragt. 
[0019] Im Normalfall wird der Reziprokwert des vorge- 
nannten Verhaltnisses 20 nicht uberschreiten. 
[0020] D. h., ublicherweise wird beim erfindungsgemaBen 
Verfahren das molare Verhaltnis von im Produktgasgemisch 
A enthaltenem Propylen zu im Produktgasgemisch A ent- 
haltenem molekularem Wasserstoff > 0,05,meist > 0,025, 
oft > 0,1, haufig > 0,25, vielfach > 0,5 oder > 0,75 oder 
auch > 0,9 betragen. 

[0021] Urn in der Stufe A bei der erfindungsgemaB durch- 
zufiihrenden partiellen heterogen katalysierten Dehydrie- 
rung, bezogen auf einmaligen Durchgang, interessante Um- 
satze zu erreichen, muB man in der Regel bei relativ hohen 
Reaktionstemperaturen arbeiten (in typischer Weise liegen 
diese Reaktionstemperaturen bei 300 bis 700°C). Da die De- 
hydrierung (Spaltung von C-H) gegenuber der Crackung 
(Spaltung von C-C) kinetisch benachteiligt ist, erfolgt sie an 
selektiv wirkenden Katalysatoren. Pro gebildetem Propylen- 
molekul wird dabei in der Regel ein Wasserstoffmolekul als 
Nebenprodukt erzeugt. Infolge der selektiv wirkenden Kata- 
lysatoren, die ublicherweise so beschaffen sind, daB sie un- 
ter AusschluB von Sauerstoff bei den oben genannten Tem- 
peraturen (z. B. bei 600°C) eine signifikante Dehydrierung 
entfalten (bei Propan-Belastungen der Katalysatoren von 
z. B. 1000 h" 1 betragt die Propylenausbeute im Regelfall 
wenigstens 30 mol-% im einmaligen Durchgang (bezogen 
auf eingesetztes Propan)), entstehen Nebenprodukte wie 
Methan, Ethylen und Ethan nur in untergeordneten Mengen. 
[0022] Da die Dehydrierreaktion unter Volumenzunahme 
ablauft, kann der Umsatz durch Erniedrigung des Partial- 
drucks der Produkte gesteigert werden. Dies lafit sich in ein- 
facher Weise z. B. durch Dehydrierung bei vermindertem 
Druck und/oder durch Zumischen von im wesentlichen iner- 
ten Verdunnungsgasen wie z. B. Wasserdampf erreichen, 
der fur die Dehydrierreaktion im Normalfall ein Inertgas 
darstellt. Eine Verdunnung mit Wasserdampf bedingt als 
weiteren Vorteil in der Regel ein vermindertes Verkoken des 
verwendeten Katalysators, da der Wasserdampf mit gebilde- 
tem Koks nach dem Prinzip der Kohlevergasung reagiert. 
AuBerdem kann Wasserdampf als Verdiinnungsgas in der 
nachfolgenden Oxidationsstufe B mitverwendet werden. 
Wasserdampf laBt sich aber auch leicht teilweise oder voll- 
standig aus dem Produktgasgemisch A des erfindungsgema- 
Ben Verfahrens A abtrennen (z. B. durch Kondensieren), 
was die Moglichkeit eroff net, bei der Weiterverwendung des 
dabei erhaltlichen Produktgasgemisches A' in der Oxidati- 
onsstufe B den Anteil des erfindungswesentlich mitzuver- 
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wendenden Verdunnungsgases N 2 zu erhohen. Dabei ist es 
erfindungsgemaB durchaus moglich, die Gesamtmenge oder 
auch nur eine Teilmenge des in der Oxidationsstufe B erfin- 
dungsgemaB mitzuverwendenden molekularen StiekstofT 
_auch schon zur Verdiinnung in der Stufe A mitzuverwenden. 
Weitere fur die Stufe A geeignete Verdunnungsmittel sind 
z. B. CO, CO2 und Edelgase wie He, Ne und Ar. Alle ge- 
nannten Verdunnungsmittel konnen entweder fur sich oder 
in Form unterschiedlichster Gemische in der Stufe A mit- 
verwendet werden. ErfindungsgemaB von Vorteil ist, daB die 
fur die Stufe A geeigneten Verdunnungsmittel in der Regel 
auch fur die Oxidationsstufe B geeignete Verdunnungsmittel 
sind. Generell sind sich in der jeweiligen Stufe inert verhal- 
tende (d. h., zu weniger als 5 mol-%, bevorzugt zu weniger 
als 3 mol-% und noch besser zu weniger als 1 mol-% sich 
chemisch verandernde) Verdunnungsmittel bevorzugt. Prin- 
zipiell kommen fur die erfindungsgemaBe Stufe A alle im 
Stand der Technik bekannten Dehydrierkatalysatoren in Be- 
tracht. Sie lassen sich grob in zwei Gruppen unterteilen. 
Namlich in solche, die oxidischer Natur sind (z. B. Chrom- 
oxid und/oder Aluminiumoxid) und in solche, die aus we- 
nigstens einem auf einem, in der Regel oxidischen, Trager 
abgeschiedenen, in der Regel vergleichsweise edlen, Metall 
(z. B. Platin) bestehen. 

[0023] Unter anderem konnen damit fur die erfindungsge- 
maBe Stufe A alle Dehydrierkatalysatoren eingesetzt wer- 
den, die in der WO 99/46039, der US-A 4,788,371, der EP- 
A 705 136, der WO 99/29420, der US-A 5 220 091, der US- 
A 5 430 220, der US-A 5 877 369, der EP-A 117 146, der 
DE-A 199 37 106, der DE-A 199 37 105 sowie der DE- 
A 199 37 107 empfohlen werden. Im besonderen konnen fur 
alle in dieser Schrift als fur die erfindungsgemaBe Stufe A 
geeignet angesprochenen Dehydrierverfahrensvarianten so- 
wohl der Katalysator gemaB Beispiel 1, als auch gemaB Bei- 
spiel 2, als auch gemaB Beispiel 3, als auch gemaB Beispiel 
4 der DE-A 199 37 107 eingesetzt werden. 
[0024] Dabei handelt es sich um Dehydrierkatalysatoren, 
die 10 bis 99,9 Gew.-% Zirkondioxid, 0 bis 60 Gew.-% Alu- 
miniumoxid, Siliciumdioxid und/oder Utandioxid und 0,1 
bis 10 Gew.-% mindestens eines Elements der ersten oder 
zweiten Hauptgruppe, eines Elements der dritten Neben- 
gruppe, eines Elements der achten Nebengruppe des Peri- 
odensystems der Elemente, Lanthan und/oder Zinn enthal- 
ten, mit der MaBgabe, daB die Summe der Gewichtsprozente 
100Gew.-% ergibt. 

[0025] Zur Durchfiihrung der Stufe A des erfindungsge- 
maBen Verfahrens kommen prinzipiell alle im Stand der 
Technik bekannten Reaktortypen und Verfahrensvarianten 
in Betracht. Beschreibungen solcher Verfahrensvarianten 
enthalten z. B. alle beziiglich der Dehydrierkatalysatoren 
genannten Schriften des Standes der Technik. 
[0026] Eine vergleichsweise ausfuhrliche Beschreibung 
von erfindungsgemaB geeigneten Dehydrierverfahren ent- 
halt auch "Catalytica® Studies Division, Oxidative Dehy- 
drogenation and Alternative Dehydrogenation Processes, 
Study Number 4192 OD, 1993, 430 Ferguson Drive, Moun- 
tain View, CaUfomia, 94043-5272 U. S. A.. 
[0027] Charakteristisch fur die partielle heterogen kataly- 
sierte Dehydrierung von Propan ist, daB sie endotherm ver- 
lauft. D. h., die fiir die Einstellung der erforderlichen Reak- 
tionstemperatur benotigte Warme (Energie) muB entweder 
dem Reaktionsgas vorab und/ oder im Verlauf der katalyti- 
schen Dehydrierung zugefunrt werden. 
[0028] Ferner ist es fiir heterogen katalysierte Dehydrie- 
rungen von Propan aufgrund der hohen benotigten Reakti- 
onstemperaturen typisch, daB in geringen Mengen schwer- 
siedende hochmolekulare organische Verbindungen, bis hin 
zum Kohlenstoff, gebildet werden, die sich auf der Kataly- 



satoroberflache abscheiden und selbige dadurch deaktivie- 
ren. Um diese nachteilige Begleiterscheinung zu minimie- 
ren, kann, wie bereits erwahnt, das zur katalytischen Dehy- 
drierung bei erhohter Temperatur iiber die Katalysatorober- 

5 flache.zu leitende Propan mit Wasserdampf verdunnt wer- 
den. Sich abscheidender Kohlenstoff wird unter den so ge- 
gebenen Bedingungen nach dem Prinzip der Kohleverga- 
sung teilweise oder vollstandig eliminiert. 
[0029] Eine andere Moglichkeit, abgeschiedene Kohlen- 

10 stoffverbindungen zu beseitigen, besteht darin, den Dehy- 
drierkatalysator von Zeit zu Zeit bei erhohter Temperatur 
mit einem Sauerstoff enthaltenden Gas zu durchstromen und 
damit den abgeschiedenen Kohlenstoff quasi abzubrennen. 
Eine Unterdruckung der Bildung von Kohlenstoffablagerun- 

15 gen ist aber auch dadurch moglich, daB man dem katalytisch 
zu dehydrierenden Propan, bevor es bei erhohter Temperatur 
iiber den Dehydrierkatalysator gefiihrt wird, molekularen 
WasserstofT zusetzt. 

[0030] Selbstverstandlich besteht auch die Moglichkeit, 

20 Wasserdampf und molekularen WasserstofT dem katalytisch 
zu dehydrierenden Propan im Gemisch zuzusetzen. Ein Zu- 
satz von molekularem WasserstofT zur katalytischen Dehy- 
drierung von Propan mindert auch die unerwiinschte Bil- 
dung von Allen und Acethylen als Nebenprodukten. 

25 [0031] Eine geeignete Reaktorform fiir die erfindungsge- 
maBe Stufe A ist der Festbettrohr- bzw. Rohrbundelreaktor. 
D. h., der Dehydrierkatalysator befindet sich in einem oder 
in einem Biindel von Reaktionsrohren als Festbett. Die Re- 
aktionsrohre werden dadurch beheizt, daB im die Reaktions- 

30 rohre umgebenden Raum ein Gas, z. B. ein Kohlenwasser- 
stoff wie Methan, verbrannt wird. Gunstig ist es, diese di- 
rekte Form der Kontaktrohrerwarmung lediglich auf den er- 
sten etwa 20 bis 30% der Festbettschuttung anzuwenden 
und die verbleibende Schiittungslange durch die im Rahmen 

35 der Verbrennung freigesetzte Strahlungswarme auf die er- 
forderliche Reaktionstemperatur aufzuwarmen. Auf diesem 
Weg ist eine annahernd isotherme Reaktionsfiihrung er- 
reichbar. Geeignete Reaktionsrohrinnendurchmesser betra- 
gen etwa 10 bis 15 cm. Ein typischer Dehydrierrohrbundel- 

40 reaktor umfaBt 300 bis 1000 Reaktionssrohre. Die Tempera- 
tur im Reaktionsrohrinneren bewegt sich im Bereich von 
300 bis 700°C, vorzugs weise im Bereich von 400 bis 700°C. 
Mit Vorteil wird das Reaktionsgas dem Rohrreaktor auf die 
Reaktionstemperatur vorerwarmt zugefunrt. Haufig verlaBt 

45 das Produktgasgemisch das Reaktionsrohr mit einer 50 bis 
100°C tiefergelegenen Temperatur. Im Rahmen der vorge- 
nannten Verfahrensweise ist die Verwendung von oxidi- 
schen Dehydrierkatalysatoren auf der Grundlage von 
Chrom- und/oder Aluminiumoxid zweckmaBig. Haufig wird 

50 man kein Verdiinnungsgas mitverwenden, sondern von im 
wesentlichen reinem Propan als Ausgangsreaktionsgas aus- 
gehen. Auch der Dehydrierkatalysator wird meist unver- 
diinnt angewandt. 

[0032] GroBtechnisch wiirde man etwa drei Rohrbiindel- 
55 reaktoren parallel betreiben, zwei dieser Reaktoren wiirden 
sich in der Regel im Dehydrierbetrieb befinden, wahrend in 
einem der Reaktoren die Katalysatorbeschickung regene- 
riert wird. 

[0033] Vorstehende Verfahrensweise wird bei spiels weise 
60 beim in der Literatur bekannten BASF-Linde Propan-Dehy- 
drierverfahren angewendet. 

[0034] Desweiteren wird sie beim sogenannten "steam ac- 
tive reforming (STAR) process" angewendet, der von der 
Philips Petroleum Co. entwickelt wurde (vgl. z. B. US- 
65 A 4 902 849, US-A 4 996 387 und US-A 5 389 342). Als 
Dehydrierkatalysator wird im STAR-ProzeB mit Vorteil Pro- 
motoren enthaltendes Platin auf Zink (Magnesium) Spinel 
als Trager angewendet (vgl. z. B. US-A 5 073 662). Im Un- 
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terschied zum BASF-Linde Propan-Deyhdrierverfahren 
wird das zu dehydrierende Propan beim STAR-ProzeB nut 
Wasserdampf verdunnt. Typisch ist ein molares Verhaltnis 
von Wasserdampf zu Propan im Bereich von 4 bis 6. Der Ar- 
beitsdruck liegt haufig bei 3 bis 8 atm und die Reaktions- 
temperatur wird zweckmaBig zu 480 bis 620°C gewahlt. Ty- 
pische Katalysatorbelastungen mit dem totalen Reaktions- 
gasgemisch liegen bei 0,5 bis 10 br l . 

[0035] Selbstverstandlich kann die erfindungsgemaBe 
Stufe A auch im Wanderbett gestaltet werden. Beispiels- 
weise kann das Katalysatorwanderbett in einem Radial- 
stromreaktor untergebracht sein. In selbigem bewegt sich 
der Katalysator langsam von oben nach unten wahrend das 
Reaklionsgasgemisch radial flieBt. Diese Verfahrensweise 
wird beispielsweise im sogenannten UOP-Oleflex-Dehy- 
drierverfahren angewandt. Da die Reaktoren bei diesem 
Verfahren quasi adiabat betrieben werden, ist es zweckma- 
Big, mehrere Reaktoren hintereinander geschaltet zu betrei- 
ben (in typischer Weise bis zu vier). Dadurch lassen sich zu 
hohe Unterschiede der Temperaturen des Reaktionsgasge- 
misches am Reaktoreingang und am Reaktorausgang ver- 
meiden (bei der adiabaten Betriebsweise fungiert das Reak- 
tionsgasausgangsgemisch als Warmetrager, von dessen 
Warmeinhalt die Reaktionstemperatur abhangig ist) und 
trotzdem ansprechende Gesamtumsatze erzielen. 
[0036] Wenn das Katalysatorbett den Wanderbettreaktor 
verlassen hat, wird es der Regenerierung zugefuhrt und an- 
schlieBend wiederverwendet. Als Dehydrierkatalysator 
kann fur dieses Verfahren z. B. ein kugelformiger Dehy- 
drierkatalysator eingesetzt werden, der im wesentlichen aus 
Platin auf kugelformigem Aluminiumoxidtrager besteht. 
Bei der UOP- Variante wird dem zu dehydrierenden Propan 
Wasserstoff zugefugt, urn eine vorzeitige Katalysatoralte- 
rung zu vermeiden. Der Arbeitsdruck liegt typisch bei 2 bis 
5 atm. Das Wasserstoff zu Propan Verhaltnis (das molare) 
betragt zweckmaBig 0,1 bis 1. Die Reaktionstemperaturen 
liegen bevorzugt bei 550 bis 650°C und die Katalysatorbela- 
stung mit Reaktionsgasgemisch wird zu etwa 2 bis 6 h ge- 
wahlt. 

[0037] Bei den beschriebenen Festbettverfahren kann die 
Katalysatorgeometrie ebenfalls kugelformig, aber auch zy- 
lindrisch (hohl oder voll) sein. 

[0038] Als weitere Verfahrensvariante fur die erfindungs- 
gemaBe Stufe A beschreibt Proceedings De Witt, Petro- 
chem. Review, Houston Texas, 1992 a, Nl die Moglichkeit 
einer heterogen katalysierten Propandehydrierung im Wir- 
belbett, bei der das Propan nicht verdunnt wird. 
[0039] ZweckmaBigerweise werden dabei zwei Wirbel- 
betten nebeneinander betrieben, von denen sich eines in der 
Regel im Zustand der Regenerierung befindet. Als Aktiv- 
masse kommt dabei Chromoxid auf Aluminiumoxid zum 
Einsatz. Der Arbeitsdruck betragt typisch 1 bis 1,5 atm und 
die Dehydriertemperatur liegt in der Regel bei 550 bis 
600°C. Die fur die Dehydrierung erforderliche Warme wird 
dadurch in das Reaktionssystem eingebracht, daB der Dehy- 
drierkatalysator auf die Reaktionstemperatur vorerhitzt 
wird. Der Arbeitsdruck Uegt regelmaBig bei 1 bis 2 atm und 
die Reaktionstemperatur betragt typisch 550 bis 600°C. Die 
vorstehende Dehydrierweise ist in der Literatur auch als 
Snamprogetti-Yarsintez Verfahren bekannt. 
[0040] Altemativ zu den vorstehend beschriebenen Ver- 
fahrensweisen kann die erfindungsgemaBe Stufe A auch 
nach einem von ABB Lummus Crest entwickelten Verfah- 
ren realisiert werden (vgl. Proceedings De Witt, Petrochem. 
Review, Houston Texas, 1992, PI). 

[0041] Den bisher beschriebenen heterogen katalysierten 
Dehydrierverfahren des Propans ist gemein, daB sie bei Pro- 
panumsatzen von > 30 mol-% (in der Regel < 60 moi-%) 



betrieben werden (bezogen auf einmaligen Reaktordurch- 
gang). 

[0042] ErfindungsgemaB von Vorteil ist es, daB es fur das 
erfindungsgemaBe Verfahren ausreichend ist, in der Stufe A 
5 einen Propanumsatz von > 5 mol-% bis < 30 mol-% oder 
< 25 mol-% zu erzielen. D. h., erfindungsgemaB kann die 
Stufe A auch bei Propanumsatzen von 10 bis 20 mol-% be- 
trieben werden (die Umsatze beziehen sich auf einmaligen 
Reaktordurchgang). Dies ruhrt unter anderem daher, daB die 
10 verbliebene Menge an nicht umgesetztem Propan in der 
nachfolgenden Oxidationsstufe B mit molekularem Stick- 
stoff verdunnt wird, was die Propionaldehyd- und/oder Pro- 
pionsaurenebenproduktbildung mindert. 
[0043] Fur die Realisierung der vorgenannten Propanum- 
15 satze ist es giinstig, die erfindungsgemaBe Propandehydrie- 
rung in der Stufe A bei einem Arbeitsdruck von 0,3 bis 
2 atm durchzufuhren. Femer ist es giinstig, das zu dehydrie- 
rende Propan mit Wasserdampf zu verdiinnen. So ermog- 
licht die Warmekapazitat des Wassers einerseits einen Teil 
20 der Auswirkung der Endothermie der Dehydrierung auszu- 
gleichen und andererseits reduziert die Verdunnung mit 
Wasserdampf den Edukt- und Produktpartialdruck, was sich 
giinstig auf die Gleichsgewichtslage der Dehydrierung aus- 
wirkt. Femer wirkt sich die Wasseidampfmitverwendung, 
25 wie bereits erwahnt, vorteilhaft auf die Standzeit des Dehy- 
drierkatalysators aus. Bei Bedarf kann als weiterer Bestand- 
teil auch molekularer Wasserstoff zugegeben werden. Das 
molare Verhaltnis von molekularem Wasserstoff zu Propan 
ist dabei in der Regel < 5. Das molare Verhaltnis von Was- 
30 serdampf zu Propan kann demnach bei der Stufe- A- Variante 
mit vergleichsweise geringem Propanumsatz > 0 bis 30, 
zweckmaBig 0,1 bis 2 und giinstig 0,5 bis 1 betragen. Als 
giinstig fur eine Verfahrensweise mit niederem Propanum- 
satz erweist es sich auch, daB bei einmaligem Reaktordurch- 
35 gang des Reaktionsgases lediglich eine vergleichsweise 
niedrige Warmemenge verbraucht wird und zur Umsatzer- 
zielung bei einmaligem Reaktordurchgang vergleichsweise 
niedrige Reaktionstemperaturen ausreichend sind. 
[0044] Es ist daher erfindungsgemaB zweckmaBig bei der 
40 Stufe- A- Variante mit vergleichsweise geringem Propanum- 
satz die Propandehydrierung (quasi) adiabat durchzufuhren. 
D. h., man wird das Reaktionsgasausgangsgemisch in der 
Regel auf eine Temperatur von 500 bis 700°C erhitzen (z. B. 
durch Direktbefeuerung der es umgebenden Wandung), 
45 bzw. auf 550 bis 650°C. Im Normalfall wird dann ein einzi- 
ger adibater Durchgang durch ein Katalysatorbett ausrei- 
chend sein, um den gewiinschten Umsatz zu erzielen, wobei 
sich das Reaktionsgasgemisch um etwa 30°C bis 200°C (je 
nach Umsatz) abkuhlen wird. Ein Beisein von Wasserdampf 
50 als Warmetrager macht sich auch unter dem Gesichtspunkt 
einer adiabaten Fahrweise vorteilhaft bemerkbar. Die niedri- 
gere Reaktionstemperatur ermoglicht langere Standzeiten 
des verwendeten Katalysatorbetts. 

[0045] Prinzipiell ist auch die erfindungsgemaBe Stufe- A- 
55 Variante mit vergleichsweise geringem Propanumsatz, ob 
adiabatisch oder isotherm gefahren, sowohl in einem Fest- 
bettreaktor als auch in einem Wanderbett- oder Wirbelbet- 
treaktor durchfuhrbar. 

[0046] Bemerkenswerterweise ist zu ihrer Realisierung, 
60 insbesondere im adiabatischen Betrieb, ein einzelner 
Schachtofenreaktor als Festbettreaktor ausreichend, der von 
Reaktionsgasgemisch axial und/ oder radial durchstromt 
wird. 

[0047] Im einfachsten Fall handelt es sich dabei um ein 
65 einziges Reaktionsrohr dessen Innendurchmesser 0,1 bis 
10 m, eventuell auch 0,5 bis 5 m betragt und in welchem das 
Katalysatorfestbett auf einer Tragervorrichtung (z. B. ein 
Gitterrost) aufgebracht ist. Das mit Katalysator beschickte 
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Reaktionsrohr, das im adiabaten Betrieb warmeisoliert ist, 
wird dabei mit dem heiBen, Propan enthaltenden, Reaktions- 
gas axial durchstromt. Die Katalysatorgeometrie kann dabei 
sowohl kugelformig oder ringformig sein. In vorteilhafter 
Weise ist der Katalysator im vorgenannlen Fall aber auch 5 
splittformig anwendbar. Zur Verwirklichung einer radialen 
Stromung des Propan enthaltenden Reaktionsgases kann der 
Reaktor z. B. aus zwei in einer Mantelhulle befindlichen, 
zentrisch ineinander gestellten, zylindrischen Gitterrosten 
bestehen und die Katalysatorschiittung in deren Ringspalt 10 
angeordnet sein. Im adiabaten Fall ware die Mantelhulle 
wiederum thermisch isoliert. 

[0048] Als Katalysatorbeschickung fur die erfindungsge- 
maBe Stufe-A-Variante mit Vergleichs weise geringem Pro- 
panumsatz bei einmaligem Durchgang eignen sich insbe- 15 
sondere die in der DE-A 199 37 107 offenbarten, vor allem 
alle beispielhaft offenbarten, Katalysatoren. 
[0049] Nach iangerer Betriebsdauer sind vorgenannte Ka- 
talysatoren z. B. in einfacher Weise dadurch regenerierbar, 
daB man bei einer Temperatur von 300 bis 600°C, haufig bei 20 
400 bis 500°C, zunachst in ersten Regenerierungsstufen mit 
Stickstoff verdiinnte Luft uber das Katalysatorbett leitet. Die 
Katalysatorbelastung mit Regeneriergas kann dabei z. B. 50 
bis 10000 h~ l und der Sauerstoffgehalt des Regeneriergases 
0,5 bis 20 Vol.-% betragen. 25 
[0050] In nachfolgenden weiteren Regenerierungstufen 
kann unter ansonsten gleichen Regenerierbedingungen als 
Regeneriergas Luft verwendet werden. Anwendungstech- 
nisch zweckmaBig empfiehlt es sich, den Katalysator vor 
seiner Regenerierung mit Inertgas (z. B. N2) zu spulen. 30 
[0051] AnschlieBend ist es in der Regel empfehlenswert, 
noch mit reinem molekularem Wasserstoff oder mit durch 
Inertgas verdiinntem molekularem Wasserstoff (der Wasser- 
stoff gehalt sollte > 1 Vol.-% betragen) im ansonsten glei- 
chen Bedingungsraster zu regenerieren. 35 
[0052] Die erfindungsgemaBe Stufe A-Variante mit ver- 
gleichsweise geringem Propanumsatz (< 30 mol-%) kann 
in alien Fallen bei den gleichen Katalysatorbelastungen (so- 
wohl das Reaktionsgas insgesamt, als auch das in selbigem 
enthaltene Propan betreffend) betrieben werden wie die Va- 40 
rianten mit hohem Propanumsatz (> 30 mol-%). Diese Bela- 
stung mit Reaktionsgas kann z. B. 100 bis 10000 h" 1 , haufig 
100 bis 3000 h" 1 , d. h., vielfach ca. 100 bis 2000 h" 1 betra- 
gen. 

[0053] In besonders eleganter Weise laBt sich die erfin- 45 
dungsgemaBe Stufe A-Variante mit vergleichsweise gerin- 
gem Propanumsatz in einem Hordenreaktor verwirklichen. 
[0054] Dieser enthalt raumlich aufeinanderfolgend mehr 
als ein die Dehydrierung katalysierendes Katalysatorbett. 
Die Katalysatorbettanzahl kann 1 bis 20, zweckmaBig 2 bis 50 
8 aber auch 4 bis 6 betragen. Die Katalysatorbetten sind vor- 
zugsweise radial oder axial hintereinander angeordnet. An- 
wendungstechnisch zweckmaBig wird in einem solchen 
Hordenreaktor der Katalysatorfestbetttyp angewendet. 
[0055] Im einfachsten Fall sind die Katalysatorfestbetten 55 
in einem Schachtofenreaktor axial oder in den Ringspalten 
von zentrisch ineinander gestellten zylindrischen Gitter- 
rosten angeordnet. 

[0056] In zweckmaBiger Weise wird das Reaktionsgasge- 
misch auf seinem Weg von einem Katalysatorbett zum nach- 60 
sten Katalysatorbett, z. B. durch Uberleiten uber mit heiBen 
Gasen erhitzte Warmetauscherrippen oder durch Leiten 
durch mit heiBen Brenngasen erhitzte Rohre, im Hordenre- 
aktor einer Zwischenerhitzung unterworfen. 
[0057] Wird der Hordenreaktor im ubrigen adiabat betrie- 65 
ben, ist es fur die gewunschten Propanumsatze ( < 30 mol- 
%) insbesondere bei Verwendung der in der DE- 
A 199 37 107 beschriebenen Katalysatoren, insbesondere 
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der beispielhaften Ausfuhrungsformen, ausreichend, das 
Reaktionsgasgemisch auf eine Temperatur von 450 bis 
550°C vorerhitzt in den Dehydrierreaktor zu fuhren und in- 
nerhalb des Hordenreaktors in diesem Tempera turbereich zu 
halten. D. h., die gesamte Propandehydrierung ist so bei au- 
Berst niederen Temperaturen zu verwirklichen, was sich fiir 
die Standzeit der Katalysatorfestbetten als besonders gun- 
stig erweist. 

[0058] Noch geschickter ist es, die vorstehend geschil- 
derte Zwischenerhitzung auf direktem Weg durchzufUhren. 
Dazu wird dem Reaktionsgasgemisch entweder bereits vor 
Durchstromung des ersten Katalysatorbettes und/oder zwi- 
schen den nachfolgenden Katalysatorbetten in begrenztem 
Umfang molekularer Sauerstoff zugesetzt. Je nach verwen- 
detem Dehydrierkatalysator wird so eine begrenzte Verbren- 
nung der im Reaktionsgasgemisch enthaltenen Kohlenwas- 
serstoffe, gegebenenfalls bereits auf der Katalysatoroberfla- 
che abgeschiedener Kohle bzw. kohleahnlicher Verbindun- 
gen und/oder von im Verlauf der Propandehydrierung gebii- 
detem und/oder dem Reaktionsgasgemisch zugesetztem 
Wasserstoff bewirkt (es kann auch anwendungstechnisch 
zweckmaBig sein, im Hordenreaktor Katalysatorbetten ein- 
zufiigen, die mit Katalysator beschickt sind, der spezifisch 
(selektiv) die Verbrennung von Wasserstoff und/oder von 
Kohlenwasserstoff) katalysiert (als solche Katalysatoren 
kommen z. B. jene der Schriften US-A 4 788 371, US- 
A 4886928, US-A 5430209, US-A 55 530 171, US- 
A 5 527 979 und US-A 5 563 314 in Betracht); beispiels- 
weise konnten solche Katalysatorbetten in alternierender 
Weise zu den Dehydrierkatalysator enthaltenden Betten im 
Hordenreaktor untergebracht sein). Die dabei freigesetzte 
Reaktionswarme erm6glicht so auf quasi autotherme Weise 
eine nahezu isotherme Betriebs weise der heterogen kataly- 
sierten Propandehydrierung, Mit zunehmender gewahlter 
Verweilzeit des Reaktionsgases im Katalysatorbett ist so 
eine Propandehydrierung bei abnehmender und im wesentli- 
chen konstanter Temperatur moglich, was besonders lange 
Standzeiten ermoglicht. 

[0059] In der Regel sollte eine wie vorstehend beschrie- 
bene Sauerstoffeinspeisung so vorgenommen werden, daB 
der Sauerstoffgehalt des Reaktionsgasgemisches, bezogen 
auf die darin enthaltene Menge an Propan und Propylen, 0,5 
bis 10 Vol.-% betragt. Als Sauerstoff quelle kommen dabei 
sowohl reiner molekularer Sauerstoff oder mit Inertgas, 
z. B. CO, CO2, N2, Edelgase, verdunnter Sauerstoff, insbe- 
sondere aber auch Luft in Betracht. Die resultierenden Ver- 
brennungsgase wirken in der Regel zusatzlich verdiinnend 
und fbrdern dadurch die heterogen katalysierte Propandehy- 
drierung. 

[0060] Die Isothermie der heterogen katalysierten Propan- 
dehydrierung laBt sich dadurch weiter verbessem, daB man 
im Hordenreaktor in den Raumen zwischen den Katalysa- 
torbetten geschlossene, vor ihrer Fullung evakuierte, Ein- 
bauten (z. B. rohrformige), anbringt. Selbstredend konnen 
derartige Einbauten auch ins jeweilige Katalysatorbett ge- 
stellt werden. Diese Einbauten enthalten geeignete Fest- 
stoffe oder Riissigkeiten, die oberhalb einer bestimmten 
Temperatur verdampfen oder schmelzen und dabei Warme 
verbrauchen und dort, wo diese Temperatur unterschritten 
wird, wieder kondensieren und dabei Warme freisetzen. 
[0061] Eine Moglichkeit das Reaktionsgasgemisch in der 
Stufe A des erfindungsgemaBen Verfahren auf die benotigte 
Reaktionstemperatur zu erwarmen besteht auch darin, einen 
Teil des darin enthaltenen Propan und/oder H 2 mittels mole- 
kularem Sauerstoff zu verbrennen (z. B. an geeigneten spe- 
zifisch wirkenden Verbrennungskatalysatoren, z. B. durch 
einfaches Uberleiten und/oder Durchleiten) und mittels der 
so freigesetzten Verbrennungswarme die Erwarmung auf die 
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gewiinschte Reaktionstemperatur zu bewirken. Die resultie- 
renden Verbrennungsprodukte wie CO2, H 2 0 sowie das den 
fur die Verbrennung benotigten molekularen Sauerstoff ge- 
gebenenfalls begleitende N 2 bilden vorteilhaft inerte Ver- 
diinnungsgase, 

[0062]- ErfindungsgemaB- wesentlich ist, dafi das in der 
Stufe A verwendete Propan kein reines Propan sein muB. 
Vielmehr kann das verwendete Propan bis zu 50 Vol.-% an- 
derer Gase wie z. B. Ethan, Methan, Ethylen, Butane, Bu- 
tene, Propin, Acethylen, H 2 S, S0 2 , Pentane etc. enthalten. 
ZweckmaBig enthalt das einzusetzende Rohpropan wenig- 
stens 60 Vol.-%, vorteilhaft wenigstens 70 Vol.-%, bevor- 
zugt wenigstens 80 Vol.-%, besonders bevorzugt wenigstens 
90Vol.-% und ganz besonders bevorzugt wenigstens 
95 Vol.-% an Propan. Insbesondere kann fur die erfindungs- 
gemaBe Stufe A auch ein Gemisch aus Propan, Propylen 
und aus der Oxidationsstufe herruhrendem Kreisgas ver- 
wendet werden. 

[0063] Das im Rahmen des erfindungsgemaBen Verfah- 
rens die Stufe A verlassende Produktgasgemisch A enthalt 
wenigstens die Bestandteile Propan, Propen und molekula- 
ren Wasserstoff. Dariiber hinaus wird es in der Regel aber 
auch noch Gase aus der Gruppe umfassend N 2 , H 2 0, Me- 
than, Ethan, Ethylen, CO und CO2 enthalten. 
[0064] Es wird sich in der Regel bei einem Druck von 0,3 
bis 10 atm befinden und haufig eine Temperatur von 400 bis 
550°C, in giinstigen Fallen von 450 bis 500°C aufweisen. 
[0065] ErfindungsgemaB wesentlich ist, wenigstens einen 
Teil des im Produktgasgemisch A enthaltenen Wasserstoff 
abzutrennen, bevor das dabei erhaltliche Produktgasge- 
misch A' in der Stufe B zur Beschickung des wenigstens ei- 
nen Oxidationsreaktors verwendet wird. Dies kann z. B. da- 
durch erfolgen, daB man das Produktgasgemisch A, gegebe- 
nenfalls nachdem man es zuvor in einem indirekten Warme- 
tauscher abgekuhlt hat (zweckmaBiger Weise wird die dabei 
entnommene Warme zum Erhitzen eines fur das erfindungs- 
gemaBe Verfahren benotigten feed-Gases verwendet) uber 
eine, in der Regel zu einem Rohr gestaltete, Membran leitet, 
die lediglich fur den molekularen Wasserstoff durchlassig 
ist. Der so abgetrennte molekulare Wasserstoff kann bei Be- 
darf teilweise in die Stufe A ruckgefuhrt oder einer sonsti- 
gen Verwertung zugefuhrt werden. Im einfachsten Fall kann 
er in Brennstoffzellen verbrannt werden. 
[0066] Alternativ dazu kann die wenigstens teilweise er- 
forderliche Wasserstoffabtrennung auch durch partielle 
Kondensation, Adsorption und/oder Rektifikation (vorzugs- 
weise unter Druck) vorgenommen werden. 
[0067] In der Regel wird man erfindungsgemaB wenig- 
stens 25 mol-%, haufig wenigstens 50 mol-%, vielfach we- 
nigstens 75 mol-% und oft die Gesamtmenge des im Pro- 
duktgasgemisch A enthaltenen molekularen Wasserstoff ab- 
trennen, bevor es als Produktgasgemisch A* in der Stufe B 
erfindungsgemaB zur Beschickung des wenigstens einen 
Oxidationsreaktor eingesetzt wird. 

[0068] Selbstredend kann bei Bedarf im Rahmen der Ab- 
trennung von molekularem Wasserstoff auch eine Abtren- 
nung anderer, von Propan und Propylen verschiedener, Be- 
standteile des Produktgasgemisches A vorgenommen wer- 
den. 

[0069] Eine einfache Moglichkeit, im wesentlichen alle 
von Propan und Propylen verschiedenen Bestandteile des 
Produktgasgemisches A abzutrennen, besteht darin, das, 
vorzugsweise abgekiihlte (vorzugsweise auf Temperaturen 
von 10 bis 70°C), Produktgasgemisch A, z. B. bei einem 
Druck von 0,1 bis 50 atm und einer Temperatur von 0 bis 
100°C, mit einem (vorzugsweise hochsiedenden) organi- 
schen Losungsmittel (vorzugsweise ein hydrophobes), in 
welchem Propan und Propen bevorzugt absorbiert werden, 



in Kontakt zu bringen (z. B. durch einfaches Durchleiten). 
Durch nachfolgende Desorption oder Strippung mit einem 
beziiglich der erfindungsgemaBen Oxidationsstufe B sich 
inert verhaltenden Gas und/oder molekularem Sauerstoff 
5 (z. B. Luft) werden das Propan und Propen im Gemisch 
riickgewonnen und zur Beschickung des wenigstens einen 
Oxidationsreaktors der Stufe B verwendet. Das den moleku- 
laren Wasserstoff enthaltende Abgas der Absorption kann 
man z. B. wieder einer Membrantrennung unterwerfen und 
10 dann, bei Bedarf, den abgetrennten Wasserstoff in der Stufe 
A mitverwenden. Vorzugsweise soilte der Siedepunkt des 
organischen Absorptionsmittels > 100°C, besonders bevor- 
zugt > 180°C betragen. Die Absorption kann sowohl in Ko- 
lonnen als auch in Rotationsabsorbern vorgenommen wer- 
15 den. Dabei kann im Gleichstrom oder im Gegenstrom gear- 
beitet werden. Geeignete Absorptionskolonnen sind z. B. 
Bodenkolonnen (rnit Glocken-, Zentrifugal- und/oder Sieb- 
boden), Kolonnen mit strukturierten Packungen (z. B. 
Blechpackungen mit einer spezifischen Oberflache von 100 
20 bis 500 m 2 /m\ z. B. Mellapak® 250 Y) und Fullkorperko- 
lonnen (z. B. mit Raschig-Fiillkorpern gefullte). Selbstver- 
standlich kommen aber auch Riesel- und Spruhtiirme, Gra- 
phitblockabsorber, Oberflachenabsorber wie Dickschicht- 
und Dunnschichtabsorber sowie Rotationskolonnen, Teller- 
25 wascher, Kreuzschleierwascher und Rotationswascher in 
Betracht. 

[0070] ErfindungsgemaB giinstig ist es, wenn das zu ver- 
wendende organische Absorptionsmittel einerseits die be- 
reits gegebene Empfehlung fur den Siedepunkt erfullt, ande- 
30 rerseits gleichzeitig aber ein nicht zu hohes Molekularge- 
wicht aufweist. Mit Vorteil betragt das Molekulargewicht 
des Absorptionsmittels < 300 g/mol. 
[0071] ErfindungsgemaB geeignete Absorptionsmittel 
sind z. B. relativ unpolare organische Losungsmittel, die 
35 vorzugsweise keine nach auBen wirkende polare Gruppe 
enthalten. Beispielhaft genannt seien ahphatische (z. B. C 8 - 
bis Cig-Alkene) oder aromatische Kohlenwasserstoffe, z. B. 
Mittelolfraktionen aus der Paraffindestillation, oder Ether 
mit sperrigen Gruppen am O-Atom, oder Gemische davon, 
40 wobei diesen ein polares Losungsmittel wie z. B. das in der 
DE-A 43 08 087 offenbarte 1,2-Dimethylphthalat zugesetzt 
sein kann. Weiterhin eignen sich Ester der Benzoesaure und 
Phthalsaure mit geradkettigen, 1 bis 8 Kohlenstoffatome 
enthaltenden Alkanolen, wie Benzoesaure-n-butylester, 
45 Benzoesauremethylester, Benzoesaureethylester, Phthalsau- 
redimethylester, Phthalsaurediethylester, sowie sogenannte 
Warmetragerole, wie Diphenyl, Diphenylether und Gemi- 
sche aus Diphenyl und Diphenylether oder deren Chlorderi- 
vate und Triarylalkene, z. B. 4-Methyl-4-benzyl-diphenyl- 
50 methan und dessen Isomere 2-Methyl-2-benzyl-diphenyl- 
methyl, 2-Methyl-4*-benzyl-diphenylethan und 4-Methyl- 
2'-benzyl-diphenylmethan und Gemische solcher Isomerer. 
Ein geeignetes Absorptionsmittel ist ein Lbsungsmittelge- 
misch aus Diphenyl und Diphenylether, bevorzugt in der 
55 azeotropen Zusammensetzung, insbesondere aus etwa 
25 Gew.-% Diphenyl (Biphenyl) und etwa 75 Gew.-% Di- 
phenylether, beispielsweise das im Handel erhaltliche Di- 
phyl®. Haufig enthalt dieses Losungsmittelgemisch ein Lo- 
sungsmittel wie Dimethylphthalat in einer Menge von 0,1 
60 bis 25 Gew.-%, bezogen auf das gesamte Losungsmittelge- 
misch, zugesetzt. Erwahnt werden sollen als mogliche Ab- 
sorptionsmittel auch Octane, Nonane, Decane, Undecane, 
Dodecane, Tridecane, Tetradecane, Pentadecane, Hexade- 
cane, Heptadecane und Octadecane. 
65 [0072] AbschlieBend sei darauf hingewiesen, daB die Teil- 
oder Vollabtrennung des molekularen Wasserstoff aus dem 
Produktgasgemisch A auch durch selektive heterogen kata- 
lysierte Verbrennung desselben mit molekularem Sauerstoff 
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vorgenommen werden kann. Diesbeziiglich geeignete Kata- 
lysatoren offenbaren bei spiels weise die US-A 4 788 371, 
US-A 4 886 928, US-A 5 430 209, US-A 55 530 171, US- 
A 5 527 979 und US-A 5 563 314. 

[0073] Nach der erfindungsgemaB erfolgten wenigstens 
Teilabtrennung des im Produktgasgemisch A enthaltenen 
molekularen Wasserstoff kann das dabei erhaltene Produkt- 
gasgemisch A' in der erfindungsgemaB erforderlichen zwei- 
ten Stufe B zur Beschickung wenigstens eines Oxidationsre- 
aktors verwendet und indem wenigstens einen Oxidationsre- 
aktor das Propylen einer selektiven heterogen katalysierten 
Gasphasen-Partialoxidation mit molekularem Sauerstoff zu 
einem Acrolein und/oder Acrylsaure enthaltenden Produkt- 
gasgemisch B verwendet werden. Bei Bedarf wird dabei das 
Produktgasgemisch A' vorab durch indirekten Warmetausch 
auf die in dem wenigstens einen Oxidationsreaktor erforder- 
liche Reaktionstemperatur gebracht. 

[0074] Prinzipiell lauft die heterogen katalysierte Gaspha- 
sen-Partialoxidation von Propylen zu Acrylsaure mit mole- 
kularem Sauerstoff in zwei langs der Reaktionskoordinate 
aufeinanderfolgenden Schritten ab, von denen der erste zum 
Acrolein und der zweite vom Acrolein zur Acrylsaure fuhrt. 
[0075] Dieser Reaktionsablauf in zwei zeitlich aufeinan- 
derfolgenden Schritten eroffnet in an sich bekannter Weise 
die Moglichkeit, die Stufe B des erfindungsgemaBen Ver- 
fahrens in zwei hintereinander angeordneten Oxidationszo- 
nen auszufuhren, wobei in jeder der beiden Oxidationszonen 
der zu verwendende oxidische Katalysator in optimierender 
Weise angepaBt werden kann. So wird fur die erste Oxidaii- 
onszone (Propylen — ► Acrolein) in derRegel ein Katalysator 
auf der Basis von die Elementkombination Mo-Bi-Fe ent- 
haltenden Multimetalloxiden bevorzugt, wahrend fiir die 
zweite Oxidationszone (Acrolein — ► Acrylsaure) normaler- 
weise Katalysatoren auf der Basis von die Elementkombina- 
tion Mo-V enthaltenden Multimetalloxiden bevorzugt wer- 
den. 

[0076] Entsprechende Multimetalloxidkatalysatoren fur 
die beiden Oxidationszonen sind vielfach vorbeschrieben 
und dem Fachmann wohlbekannt. Beispielsweise verweist 
die EP-A 253 409 auf Seite 5 auf entsprechende US - Pa- 
tente. 

[0077] Gunstige Katalysatoren fur die beiden Oxidations- 
zonen offenbaren auch die DE-A 44 3 1 957 und die DE- 
A 44 31 949. Dieses gilt insbesondere fur jene der allgemei- 
nen Formel I in den beiden vorgenannten Schriften. In der 
Regel wird das Produktgemisch aus der ersten Oxidations- 
zone ohne Zwischenbehandlung in die zweite Oxidations- 
zone uberfuhrt. 

[0078] Die einfachste Realisierungsform der beiden Oxi- 
dationszonen bildet daher ein Rohrbiindelreaktor innerhalb 
dessen sich die Katalysatorbeschickung langs der einzelnen 
Kontaktrohre mit Beendigung des ersten Reaktionsschrittes 
entsprechend andert (derartige als Stufen B erfindungsge- 
maB geeignete Propylenpartialoxidationen lehren z. B. die 
EP-A 911313, die EP-A 979813, die EP-A 990636 und die 
DE-A 28 30 765). Gegebenenfalls wird dabei die Beschik- 
kung der Kontaktrohre mit Katalysator durch eine Inert- 
schiittung unterbrochen. 

[0079] Vorzugsweise werden die beiden Oxidationszonen 
jedoch in Form zweier hintereinander geschalteter Rohrbun- 
delsysteme realisiert. Diese konnen sich in einem Reaktor 
befinden, wobei der "Obergang von einem Rohrbiindel zum 
anderen Rohrbiindel von einer nicht im Kontaktrohr unter- 
gebrachten (zweckmaBigerweise begehbaren) Schiittung 
aus Inertmaterial gebildet werden. Wahrend die Kontakt- 
rohre in der Regel von einem Warmetrager umspiilt werden, 
erreicht dieser eine wie vorstehend beschrieben angebrachte 
Inertschiittung nicht. Mit Vorteil werden daher die beiden 



Kontaktrohrbundel in raumlich voneinander getrennten Re- 
aktoren untergebracht. In der Regel befindet sich dabei zwi- 
schen den beiden Rohrbundelreaktoren ein Zwischenkuhler, 
um eine gegebenenfalls erfolgende Acroleinnachverbren- 

5 nung im Produktgasgemisch, das die erste Oxidationsstufe 
verlaBt, zu mindem. Anstelle von Rohrbundelreaktoren kon- 
nen auch Plattenwarmetauscherreaktoren mit Salz- und/oder 
Siedekiihlung, wie sie z.B. die DE-A 199 29 487 und die 
DE-A 199 52 964 beschreiben, eingesetzt werden. 

io [0080] Die Reakuonsstemperatur in der ersten Oxidati- 
onszone liegt in der Regel bei 300 bis 450°C, bevorzugt bei 
320 bis 390°C. Die Reaktionstemperatur in der zweiten Oxi- 
dationszone liegt in der Regel bei 200 bis 300°C, haufig bei 
220 bis 290°C. Der Reaktionsdruck betragt in beiden Oxida- 

15 tionszonen zweckmaBig 0,5 bis 5, vorteilhaft 1 bis 3 atm. 
DieBelastung (Nl/1 • h) der Oxidationskataly satoren mitRe- 
aktionsgas betragt in beiden Oxidationszonen haufig 1500 
bis 2500 IT 1 bzw. bis 4000 h" 1 . 

[0081] Prinzipiell konnen die beiden Oxidationszonen 
20 beim erfindungsgemaBen Verfahren so gestaltet werden, wie 
es z. B. in der DE-A 198 37 517, der DE-A 199 10 506, der 
DE-A 199 10 508 sowie der DE-A 198 37 519 beschrieben 
ist. Ublicherweise wird die externe Temperierung in den 
beiden Oxidationszonen, gegebenenfalls in Mehrzonenreak- 
25 torsystemen, in an sich bekannter Weise an die spezielle Re- 
aktionsgasgemischzusammensetzung sowie Katalysatorbe- 
schickung angepaBt. 

[0082] Der fur die erfindungsgemaB erforderliche Stufe B 
als Oxidationsmittel insgesamt benotigte molekulare Sauer- 
30 stoff kann dem Beschickungsgasgemisch der Stufe B in sei- 
ner Gesamtmenge vorab zugegeben werden. Selbstverstand- 
iich kann aber auch nach der ersten Oxidationszone mit Sau- 
erstoff erganzt werden. 

[0083] Vorzugsweise wird in der ersten Oxidationszone 
35 ein molares Verhaltnis Propylen : molekularer Sauerstoff 
von 1 : 1 bis 3, haufig 1 : 1,5 bis 2 eingestellt. Die gleichen 
numerischen Werte eignen sich fur das molare Verhaltnis 
Acrolein : molekularer Sauerstoff in der zweiten Oxidati- 
onszone. 

40 [0084] In beiden Oxidationszonen wirkt sich ein Uber- 
schuB an molekularem Sauerstoff in der Regel vorteilhaft 
auf die Kinetik der Gasphasenoxidation aus. Im Unterschied 
zu den Verhaltnissen in der erfindungsgemaB anzuwenden- 
den Stufe A werden die thermodynamischen Verhaltnisse 

45 durch das molare Reaktandenverhaltnis im wesentlichen 
nicht beeinfluBt, da die heterogen katalysierte Gasphasen- 
Partialoxidation des Propylens zu Acrylsaure kinetischer 
Kontrolle unterliegt. Prinzipiell kann daher z. B. in der er- 
sten Oxidationszone auch das Propylen gegeniiber dem mo- 

50 lekularen Sauerstoff im molaren UberschuB vorgelegt wer- 
den. In diesem Fall kommt dem uberschiissigen Propylen 
faktisch die Rolle eines Verdunnungsgases zu. 
[0085] Prinzipiell ist die heterogen katalysierte Gaspha- 
sen-Partialoxidation von Propylen zu Acrylsaure aber auch 

55 in einer einzigen Oxidationszone realisierbar. In diesem Fall 
erfolgen beide Reaktionsschritte in einem Oxidationsreaktor 
der mit einem Katalysator beschickt ist, der die Umsetzung 
beider Reaktionsschritte zu katalysieren vermag. Selbstre- 
dend kann sich auch die Katalysatorbeschickung innerhalb 

60 der Oxidationszone langs der Reaktionskoordinate kontinu- 
ierlich oder abrupt andern. Natiirlich kann bei einer Ausfuh- 
rungsform der erfindungsgemaB mitzuverwendenden Stufe 
B in Gestalt zweier hintereinandergeschalteter Oxidations- 
zonen aus dem das die erste Oxidationszone verlassenden 

65 Produktgasgemisch in selbigem enthaltenes, in der ersten 
Oxidationszone als Nebenprodukt entstandenes, Kohlen- 
oxid und Wasserdampf bei Bedarf vor der Weiterleitung in 
die zweite Oxidationszone teilweise oder vollstandig abge- 
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trennt werden. Vorzugsweise wird man erfindungsgemaB 
eine Verfahrensweise wahlen, die solch einer Abtrennung 
nicht bedarf 

[0086] Als Quelle fur den in der Oxidationsstufe B beno- 
tigten molekularen Sauerstoff, der dem Produktgasgemisch 
A' vor dessen Verwendung zur Beschickung der Oxidations- 
stufe B zugemischt wird, kommen sowohl reiner molekula- 
rer Sauerstoff als auch mit Inertgas wie CO2, CO, Edelga- 
sen, N 2 und/oder gesattigten Kohlenwasserstoffen verdunn- 
ter molekularer Sauerstoff in Betracht. 
[0087] In zweckmaBiger Weise wird man wenigstens zur 
Deckung eines Teilbedarfs an molekularem Sauerstoff Luft 
als Sauerstoffquelle verwenden, da auf diese Weise der in 
der Stufe 8 erfindungsgemaB mitzuverwendende molekulare 
Stickstoffins Reaktionssystem eingebracht werden kann. 
[0088] Mit Vorteil wird beim erfindungsgemaBen Verfah- 
ren das Produktgasgemisch A' im wesentlichen nur aus Pro- 
pan und Propylen bestehen (der Anteil an davon verschiede- 
nen Bestandteilen betragt zweckmaBig < 5 Vol. -% bzw. < 
2 Vol. -%) und als Quelle fur molekularen Sauerstoff fur die 
nachfolgende Stufe B wird ausschlieBlich Luft verwendet. 
[0089] Durch Zudosieren von kalter Luft zu heiBem Pro- 
duktgasgemisch A' kann im Rahmen des erfindungsgema- 
Ben Verfahrens auch auf direktem Weg eine Abkuhlung des 
Produktgasgemisches A' bewirkt werden. 
[0090] 1st Acrolein das Zielprodukt, wird man in der Stufe 
B die zweite Oxidationszone in zweckmaBiger Weise nicht 
mehr anwenden. ^ 
[0091] Das die erfindungsgemaB anzuwendende Stufe B 
verlassende Produktgasgemisch B ist in der Regel im we- 
sentlichen zusammengesetzt aus dem Zielprodukt Acrolein 
oder Acrylsaure oder dessen Gemisch mit Acrolein, nicht 
umgesetztem molekularem Sauerstoff, Propan, molekula- 
rem Stickstoff , als Nebenprodukt entstandenem und/oder als 
Verdunnungsgas mitverwendetem Wasserdampf, als Neben- 
produkt und/ oder als Verdunnungsgas mitverwendeten 
Kohlenoxiden, sowie geringen Mengen sonstiger niederer 
Aldehyde, Kohlenwasserstoffe und anderer inerter Verdun- 
nungsgase. , 
[0092] Das Zielprodukt kann aus dem Produktgasgemisch 
B in an sich bekannter Weise abgetrennt werden (z. B. durch 
partielle Kondensation der Acrylsaure oder durch Absorp- 
tion von Acrylsaure in Wasser oder in einem hochsiedenden 
hydrophoben organischen Losungsmittel oder durch Ab- 
sorption von Acrolein in Wasser oder in waBrigen Losungen 
niederer Carbonsauren sowie anschiieBende Aufarbeitung 
der Absorbate; altemativ kann das Produktgasgemisch auch 
fraktioniert kondensiert werden; vgl. z.B. EP-A 117146, 
DE-A43 08 087, DE-A43 35 172, DE-A44 36 243, DE- 
A 199 24 532 sowie DE-A 199 24 533). 
[0093] Nicht umgesetztes Propylen und/oder Acrolein 
werden gegebenenfalls gleichfalls abgetrennt und in die 
Stufe B ruckgefuhrt. 

[0094] Ansonsten konnen die von Acrylsaure und Acro- 
lein verschiedenen wesentlichen Bestandteile das nach der 
Zielproduktabtrennung verbleibenden Restgases je nach Be- 
darf und verwendetem Dehydrierkatalysator jeweils fur sich 
abgetrennt und/oder mit dem Propan als Kreisgas in die De- 
hydierstufe A ruckgefuhrt werden, urn dort, wie beschrie- 
ben, den Dehydrierumsatz zu beeinflussen. Selbstverstand- 
lich kann aber auch das nicht umgesetzte Propan im Ge- 
misch mit dem nicht umgesetzten Propylen fur sich in die 
Stufe A ruckgefuhrt werden. Bei kontinuierlicher Ausfuh- 
rung des erfindungsgemaBen Verfahrens erfolgt so eine kon- 
tinuierliche Umsetzung von Propan zu Acrylsaure und/oder 
Acrolein. 

[0095] Die Abtrennung von Propan und Propen aus dem 
nach der Zielproduktabtrennung verbleibende Restgas (es 



enthalt in der Regel 0 2 , CO, CO2, H 2 0, N 2 , Edelgase sowie 
sonstiger niederer Aldehyde und Kohlenwasserstoffe) kann, 
wie bereits beschrieben, durch Absorption mit nachfolgen- 
der Desorption und/oder Strippung (sowie Absorptionsmit- 
5 telwiederverwendung) in einem hochsiedenden hydropho- 
ben organischen Losungsmittel erfolgen. Weitere Trenn- 
moglichkeiten sind Adsorption, Rektifikation und partielle 
Kondensation. 

[0096] Bei Verwendung von Dehydrierkatalysatoren, die 
10 gegeniiber Sauerstoff oder Sauerstoff enthaltenden Verbin- 
dungen empfindlich sind, wird man diese Oxygenate vor ei- 
ner Ruckfuhrung von Kreisgas in die Stufe A aus dem 
Kreisgas abtrennen. 

[0097] Eine andere Abtrennmoglichkeit bietet, wie gleich- 
15 falls bereits erwahnt, die fraktionierte Destination. Vorzugs- 
weise wird eine fraktionierte Druckdestillation bei tiefen 
Temperaturen durchgefuhrt. Der anzuwendende Druck kann 
z. B. 10 bis 100 bar betragen. Als Rektifikationskolonnen 
konnen Fiillkorperkolonnen, Bodenkolonnen oder Pak- 
20 kungskolonnen eingesetzt werden. Als Bodenkolonnen eig- 
nen sich solche mit Dual-Flow-Boden, Glockenboden oder 
Ventilboden. Das Rucklaufverhaltnis kann z. B. 1 bis 10 be- 
tragen. Andere Trennmoglichkeiten bilden z. B. Druckex- 
traktion, Druckwechseladsorption, Druckwasche, partielle 
25 Kondensation und Druckextraktion. 

[0098] Selbstverstandlich kann erfindungsgemaB auch die 
Gesamtmenge an Restgas in die Stufe A ruckgefuhrt wer- 
den. In diesem Fall kann sich der AuslaB fiir von Propan, 
Propen und molekularem Sauerstoff verschiedenen Gasbe- 
30 standteilen ausschlieBlich zwischen dem Produktgemisch A 
und dem Produktgemisch A' befinden. 
[0099] Selbstredend kann ein weiterer AuslaB nach der 
Zielproduktabtrennung eingerichtet sein. Falls das in die 
Propandehydrierung riickgefuhrte Kreisgas Kohlenmonoxid 
35 enthalt, kann dieses, bevor mit frischem Propan erganzt 
wird, katalytisch zu CO2 verbrannt werden. Die dabei frei- 
gesetzte Reaktionswarme kann zum Aufheizen auf die De- 
hydriertemperatur Anwendung finden. 
[0100] Eine katalytische Nachverbrennung von im Rest- 
40 gas enthaltenem CO zu CO2 kann auch dann empfehlens- 
wert sein, wenn eine Abtrennung der Kohlenoxide aus dem 
Restgas vor dessen Ruckfuhrung als Kreisgas in die Propan- 
dehydrierung angestrebt wird, laBt sich doch CO2 ver- 
gleichsweise einfach abtrennen (z. B. durch Wasche mit ei- 
45 ner basischen Fliissigkeit). 

[0101] Natiirlich kann auch so verfahren werden, daB man 
einen Teil des Restgases unverandert in die Propandehydrie- 
rung ruckfuhrt und nur aus dem verbliebenen Teil Propan 
und Propen im Gemisch abtrennt und ebenfalls in die Pro- 
50 pandehydrierung und/oder in die Stufe B ruckfuhrt. Im letz- 
teren Fall vereint man den verbliebenen Teil des Restgases 
zweckmaBigerweise mit dem Produktgasgemisch A. 
[0102] Im Rahmen einer fraktionierten Destination des 
Restgases kann die Trennlinie z. B. so gelegt werden, daB 
55 am Kopf der Rektifikationskolonne im wesentlichen alle 
diejenigen Bestandteile abgetrennt werden, deren Siede- 
punkt tiefer als der Siedepunkt von Propen liegt. Diese Be- 
standteile werden in erster Linie die Kohlenoxide CO und 
C0 2 sowie nicht umgesetzter Sauerstoff und Ethylen sowie 
60 Methan und N 2 sein. 

[0103] Haufig wird das erfindungsgemaBe Verfahren so 
durchgefuhrt, daB im Produktgasgemisch B wenigstens 
70 mol-%, vorzugsweise wenigstens 80 mol-% des in den 
verschiedenen Reaktionsstufen insgesamt zugefuhrten mo- 
65 lekularen Sauerstoff umgesetzt worden sind. 

[0104] Vorzugsweise wird beim erfindungsgemaBen Ver- 
fahren in der zweiten Oxidationszone der Stufe B bei einem 
molaren Acrolein : molekularem Sauerstoff : Wasser- 
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dampf : Propan : molekularem Stickstoff : sonstige Verdun- 
nungsgase Verhaltnis von 1 : 0,5 bis 1 : 0,1 bis 1 : 0,5 bis 
6 : 1 bis 10 : 0 bis 5 gearbeitet. 

[0105] Der erfindungsgemaBe Vorteil einer venninderten 
Propionaldehyd- un(^oder_Propionsaurenebenprod 5 
dung tritt im wesentlichen unabhangig davon ein, welche 
Multimetalloxidkatalysatoren in der erfindungsgemaB mit- 
zuverwendenden Stufe B eingesetzt werden. Er ist im we- 
sentlichen auch unabhangig davon vorhanden, ob die volu- 
menspezifische Katalysatorakti vital in der Stufe B konstant 10 
gehalten oder langs der Reaktionskoordinate zunehmend ge- 
wahlt wird. 

[0106] Insbesondere tritt der erfindungsgemaBe Vorteil 
dann auf, wenn in der ersten Oxidationszone der Stufe B 
Multimetalloxidkatalysatoren verwendet werden, die jenen 15 
der allgemeinen Formel I oder II oder EI aus der DE- 
A 199 10 506 entsprechen und wenn in der zweiten Oxidati- 
onszone der Stufe B Multimetalloxidkatalysatoren verwen- 
det werden, die jenen der allgemeinen Formel I oder T oder 
II aus der DE-A 199 10 508 entsprechen. 20 
[0107] A Is erfindungsgemaB geeignete Katalysatorgeo- 
metrien kommen erfindungsgemaB fiir die erste bzw. zweite 
Oxidationszone der erfindungsgemaB anzuwendenden Stufe 
B diejenigen in Betracht, die die DE-A 199 10 506 bzw. die 
DE-A 199 10 508 empfehlen. 25 
[0108] Femer konnen die fur die erfindungsgemaBe Stufe 
B empfohlenen Rohrbiindelreaktoren, was die Stromfuh- 
rung von Reaktionsgas und Temperiermedium (z. B. Salz- 
bad) anbetrifft, sowohl im Gleichstrom als auch im Gegen- 
strom betrieben werden. Selbstredend konnen auch Quer- 30 
stromfuhrungen uberlagert werden. Besonders giinstig ist 
eine maanderformige Fiihrung des Temperiermediums um 
die Kontaktrohre herum, die iiber den Reaktor betrachtet 
wiederum im Gleichstrom oder im Gegenstrom zum Reakti- 
onsgasgemisch erfolgen kann. 35 
[0109] In der Regel werden fur die erfindungsgemaBe 
Stufe A Reaktoren mit passivierten Innenwandungen einge- 
setzt. Die Passivierung kann z. B. dadurch erfolgen, daB auf 
die Innenwandung vorab der Dehydrierung gesintertes Alu- 
miniumoxid aufgebracht wird. 40 
[0U0] Sie kann aber auch in situ durch Zusatz geringer 
Mengen passivierender Hilfsstoffe (z. B. Sulfide) zum Re- 
aktionsgasgemisch bewirkt werden. 

Beispiele 45 

A) Herstellung eines Multimetalloxidkatalysators fur die er- 
ste Oxidationszone der Stufe B 

1 . Herstellung einer Ausgangsmasse 1 

[0111] In 775 kg einer waBrigen salpetersauren Wismutni- 
tratlosung (ll,2Gew.-% Bi, freie Salpetersaure 3 bis 
5 Gew.-%; Massendichte: 1,22 bis 1,27 g/rnl) wurden bei 
25°C portionsweise 209,3 kg Wolframsaure (72,94 Gew.-% 
W) eingeruhrt. Das resultierende waBrige Gemisch wurde 
anschlieBend noch 2 h bei 25°C geriihrt und anschlieBend 
spriihgetrocknet. 

[0112] Die Spriihtrocknung erfolgte in einem Drehschei- 
benspriihturm im Gegenstrom bei einer Gaseintrittstempera- 
tur von 300 ± 10°C und einer Gasaustrittstemperatur von 
100 ± 10°C. Das erhaltene Spriihpuiver wurde anschlieBend 
bei einer Temperatur im Bereich von 780 bis 810°C calci- 
niert (im luftdurchstromten Drehrohrofen (1,54 m 3 Innenvo- 
lumen, 200 Nm 3 Luft/h)). Wesentlich bei der genauen Ein- 
stellung der Calcinationstemperatur ist, daB sie an der ange- 
strebten Phasenzusammensetzung des Calcinationsprodukts 
orientiert zu erfolgen hat. Gewiinscht sind die Phasen WO3 
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(monoklin) und Bi2W 2 09, unerwunscht ist das Vorhanden- 
sein von y-Bi 2 W06 (Russellit). Sollte daher nach der Calci- 
nation die Verbindung y-Bi 2 W06 anhand eines Reflexes im 
Pulveirontgendif&aktogramm bei einem Reflex winkel von 
20 = 28,4° (CuKa-Strahlung) nochnachweisbar sein, so ist 
die Preparation zu wiederholen und die Calcinationstempe- 
ratur innerhalb des angegebenen Temperaturbereichs zu er- 
hohen, bis das Verschwinden des Reflexes erreicht wird. 
Das so erhaltene vorgebildete calcinierte Mischoxid wurde 
gemahlen, so daB der Xso-Wert (vgl. UUmann's Encyclope- 
dia of Industrial Chemistry, 6 th Edition (1998) Electronic 
Release, Kapitel 3.1.4 oder DIN 66141) der resultierenden 
Kornung 5 um betrug. Das Mahlgut wurde dann mit 1 Gew.- 
% (bezogen auf das Mahlgut) feinteiligem Si02 (Riittelge- 
wicht 150 g/1; X 5(r Wert der Si02-Partikel betrug 10 um, die 
BET-Oberflache betrug 100 m 2 /g) vermischt. 

2. Herstellung einer Ausgangsmasse 2 

[0113] Eine Losung A wurde hergestellt, indem man bei 
60°C unter Riihren in 600 1 Wasser 213 kg Ammoniumhep- 
tamolybdat loste und die resultierende Losung unter Auf- 
rechterhaltung der 60°C und Riihren mit 0,97 kg einer 20°C 
aufweisenden waBrigen Kaliumhydroxidlosung (46,8 Gew.- 
% KOH) versetzte. 

[0114] Eine Losung B wurde hergestellt, indem man bei 
60°C in 262,9 kg einer waBrigen Cobaltnitradosung 
(12,4 Gew.-% Co) 116,25 kg einer waBrigen Eisennitradd- 
sung (14,2 Gew.-% Fe) eintrug. AnschlieBend wurde unter 
Aufrechterhaltung der 60°C die Losung B iiber einen Zeit- 
raum von 30 Minuten kontinuierlich in die vorgelegte Lo- 
sung A gepumpt. AnschlieBend wurde 15 Minuten bei 60°C 
geriihrt. Dann wurden dem resultierenden waBrigen Ge- 
misch 19,16kg eines Kieselgels (46,80 Gew.-% Si0 2 , 
Dichte: 1,36 bis 1,42 g/ml, pH 8,5 bis 9,5, Alkaligehalt max. 
0,5 Gew.-%) zugegeben und danach noch weitere 15 Minu- 
ten bei 60°C geriihrt. 

[0115] AnschlieBend wurde in einem Drehscheibenspriih- 
turm im Gegenstrom spriihgetrocknet (Gaseintrittstempera- 
tur: 400 ± 10°C, Gasaustrittstemperatur: 140 ± 5°C). Das re- 
sultierende Spriihpuiver wies einen Gluhverlust von ca. 
30 Gew.-% auf (3 h bei 600°C gluhen). 

3. Herstellung der Multimetalloxidakdvmasse und des Kata- 
lysators 

[0116] Die Ausgangsmasse 1 wurde mit der Ausgangs- 
masse 2 in der fur eine Multimetalloxidaktivmasse der Sto- 
chiometrie 

50 

[Bi 2 W 2 0 9 • 2W0 3 ]o t5 [Mo l2 Co 5t5 Fe 2 , 9 4Si^9Ko f 080Ji 

erforderlichen Menge homogen vermischt. Bezogen auf die 
vorgenannte Gesamtmasse wurden zusatzlich l,5Gew.-% 
55 feinteiliges Graphit (Siebanalyse: min. 50 Gew.-% < 24 um, 
max. 10 Gew.-% > 24 um und < 48 um, max, 5 Gew.-% > 
48 um, BET-Oberflache: 6 bis 13 m 2 /g) homogen einge- 
mischt. Das resultierende Trockengemisch wurde zu Hohl- 
zylindern mit 3 mm Lange, 5 mm AuBendurchmesser und 
60 1,5 mm Wandstarke verpreBt und anschlieBend wie folgt 
thermisch behandelt. 

[0117] Im Luft durchstromten Muffelofen (60 1 Innenvo- 
lumen, 1 Nl/h Luft pro Gramm Aktivmassevorlaufermasse) 
wurde mit einer Aufheizrate von 180°C/h zunachst von 
65 Raumtemperatur (25°C) auf 190°C aufgeheizt. Diese Tem- 
peratur wurde fur 1 h aufrechterhalten und dann mit einer 
Aufheizrate von 60°C/h auf 210°C erhoht. Die 210°C wur- 
den wiederum wahrend 1 h aufrechterhalten, bevor sie mit 
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einer Aufheizrate von 60°C/h auf 230°C erhoht wurde. 
Diese Temperatur wurde ebenfalls 1 h aufrechterhalten be- 
vor sie, wiederum mit einer Aufheizrate von 60°C/h, auf 
265°C erhoht wurde. Die 265°C wurden anschlieBend eben- 
falls wahrend 1 h aufrechterhalten. Danach wurde zunachst 
auf Raumtemperatur abgekiihlt und damit die Zersetzungs- 
phase im wesentlichen abgeschlossen. Dann wurde mit ei- 
ner Aufheizrate von 180°C/h auf 465°C erhitzt und diese 
Calcinationstemperatur wahrend 4 h aufrechterhalten. Da- 
bei resultierten fur die erste Oxidationszone der Stufe B ge- 
eignete Vollkatalysatorringe V. 

B) Herstellung eines Multimetalloxidkatalysators fur die 
zweite Oxidationszone der Stufe B 

1. Herstellung der katalytisch aktiven Oxidmasse 
MouVaWt^Cu^On 

[0118] 190 g Kupfer(II)acetatmonohydrat wurden in 
2700 g Wasser zu einer Losung I gelost. In 5500 g Wasser 
wurden bei 95°C nacheinander 860 g Ammoniumheptamo- 
lybdattetrahydrat, 143 g Ammoniummetavanadat und 126 g 
Ammoniumparawolframatheptahydrat zu einer Losung II 
gelost. AnschlieBend wurde die Losung I auf einmal in die 
Losung II eingeriihrt und anschlieBend soviel einer 25gew.- 
%igen waBrigen NH 3 -Losung zugesetzt, bis wieder eine Lo- 
sung entstand. Diese wurde bei einer Austrittstemperatur 
von 110°C spriihgetrocknet. Das resultierende Spruhpulver 
wurde je kg Pulver mit 0,25 kg einer 30gew.-%igen waBri- 
gen Essigsaurelosung mit einem Kneter der Fa. Werner & 
Pfleiderer vom Typ ZS 1-80 verknetet und anschlieBend bei 
einer Temperatur von 110°C wahrend 10 h im Trocken- 
schrank getrocknet. 

[0119] 700 g des so erhaltenen Katalysatorvorlaufers wur- 
den in einem Luft/Stickstoffgemisch [(200 Nl N2/I5 Nl 
Luft)/h] in einem Drehrohrofen (50 cm lang, 12 cm Innen- 
durchmesser) calciniert. Im Rahmen der Calcinierung 
wurde die Knetmasse zunachst innerhalb von einer Stunde 
von Raumtemperatur (ca. 25°C) kontinuierlich auf 325°C 
erhitzt. AnschlieBend wurde wahrend 4 h auf dieser Tempe- 
ratur gehalten. Dann wurde innerhalb von 15 min auf 400°C 
erwarmt, bei dieser Temperatur wahrend 1 h gehalten und 
dann auf Raumtemperatur abgekuhlt. 

[0120] Das calcinierte katalytisch aktive Material wurde 
zu einem feinteiligen Pulver gemahlen, von dem 50% der 
Pulverpartikel ein Sieb der Maschenweite 1 bis 10 um pas- 
sierten und dessen Anteil an Partikel mit einer Langstaus- 
dehnung oberhalb von 50 um weniger als 1% betrug. 

2. Schalenkatalysatorherstellung 

[0121] 28 kg ringformiger Tragerkorper (7 mm AuBen- 
durchmesser, 3 mm Lange, 4 mm Innendurchmesser, Stea- 
tit, mit einer Oberflachenrauhigkeit Rz gemaB EP-B 714700 
von 45 um und mit einem auf das Volumen der Tragerkorper 
bezogenen Porengesamtvolumen < 1 Vol.-%, Hersteller: 
Ceramtec DE) wurden in einem Dragierkessel (Neigungs- 
winkel 90°; Hicoater der Fa. Lodige, DE) von 200 1 Innen- 
volumen gefullt. AnschlieBend wurde der Dragierkessel mit 
16 U/min in Rotation versetzt. Uber eine Diise wurden in- 
nerhalb von 25 min 2000 g einer aus 75 Gew.-% H 2 0 und 
25 Gew.-% Glycerin bestehenden waBrigen Losung auf die 
Tragerkorper aufgespriiht. Gleichzeitig wurden im selben 
Zeitraum 7,35 kg des katalytisch aktiven Oxidpulvers aus a) 
uber eine Schuttelrinne auBerhalb des Spriihkegels der Zer- 
stauberduse kontinuierlich zudosiert. Wahrend der Be- 
schichtung wurde das zugefuhrte Pulver vollstandig auf die 
Oberflache der Tragerkorper aufgenommen, eine Agglome- 



ration der feinteiligen oxidischen Aktivmasse wurde nicht 
beobachtet. Nach beendeter Zugabe von Pulver und waBri- 
ger Losung wurde bei einer Drehgeschwindigkeit von 2 
Umdrehungen/min 20 min. 110°C heiBe Luft in den Dra- 

5 gierkessel geblasen. AnschlieBend wurde noch 2h bei 
250°C in ruhender Schiittung (Hordenofen) unter Luft ge- 
trocknet, Es wurden ringformige, fur die zweite Oxidations- 
zone der Stufe B geeignete, Schalenkatalysatoren S erhal- 
ten, deren Anteil an oxidischer Aktivmasse, bezogen auf die 

10 Gesamtmasse, 21 Gew.-% betrug. Die Schalendicke lag, so- 
wohl uber die Oberflache eines Tragerkorpers als auch uber 
die Oberflache verschiedener Tragerkorper betrachtet, bei 
240 ± 25 um. 

15 C) Beschickung eines fur die Stufe B geeigneten Reaktions- 
rohrsystems R und dessen Temperierung 

1 . Beschickung eines ersten Reaktionsrohres 

20 [0122] Ein Reaktionsrohr (V2A Stahl; 30 mm AuBen- 
durchmesser; 2 mm Wandstarke; 26 mm Innendurchmesser, 
Lange: 439 cm, sowie ein in der Reaktionsrohrmitte zen- 
triertes Thermorohr (6 mm AuBendurchmesser) zur Auf- 
nahme eines Thermoelements mit dem die Temperatur im 

25 Reaktionsrohr ermittelt werden kann) wird von unten nach 
oben auf einem Kontaktstuhl (32 cm Lange) zunachst auf ei- 
ner Lange von 30 cm mit eine rauhe Oberflache aufweisen- 
den Steatitkugeln (4 bis 5 mm Durchmesser; Inertmaterial 
zum Erwarmen des Reaktionsgasausgangsgemisches) be- 

30 schickt. Daran schlieBt sich eine 100 cm lange Beschickung 
an, die aus einem homogenen Gemisch aus 373 g Vollkata- 
lysatorringen V aus A) sowie 160 g an Steatitringen der 
Geometrie 5 mm x 3 mm x 2 mm (AuBendurchmesser x 
Lange x Wandstarke) besteht. Abgeschlossen wird die Re- 

35 aktionsrohrbeschickung von zunachst einer 170 cm langen 
Schiittung aus VoUkatalysatorringen V aus A) und daran an- 
schlieBend einer 107 cm langen Schiittung aus den bereits 
genannten, eine rauhe Oberflache aufweisenden Steatitku- 
geln (4 bis 5 mm Durchmesser). 

40 

2. Beschickung eines zweiten Reaktionsrohres 

[0123] Ein Reaktionsrohr (V2A Stahl; 30 mm AuBen- 
durchmesser; 2 mm Wandstarke; 26 mm Innendurchmesser, 

45 Lange: 441 cm, sowie ein in der Reaktionsrohrmitte zen- 
triertes Thermo-Rohr (6 mm AuBendurchmesser) zur Auf- 
nahme eines Thermoelements mit dem die Temperatur im 
Reaktionsrohr ermittelt werden kann) wird von unten nach 
oben auf einem Kontaktstuhl (34 cm Lange) zunachst auf ei- 

50 ner Lange von 200 cm mit dem Schalenkatalysator S aus B) 
und daran anschlieBend auf einer Lange von 100 cm mit ei- 
nem Schalenkatalysator S'(hergestellt wie der Schalenkata- 
lysator S, der Anteil der oxidischen Aktivmasse, bezogen 
auf die Gesamtmasse, wird jedoch zu nur 17 Gew.-% ge- 

55 wahlt) beschickt. Eine 56 cm lange Beschickung mit eine 
rauhe Oberflache aufweisenden Steatitkugeln (4 bis 5 mm 
Durchmssser) schlieBt die Reaktionsrohrbeschickung ab. 



3. Verbindungsrohr 



60 



[0124] Das erste und das zweite Reaktionsrohr werden an 
ihrem, dem jeweiligen Kontaktstuhl gegenuberliegenden, 
Ende durch ein Verbindungsrohr (V2A Stahl; 1 m Lange; 
Innendurchmesser 9 mm) miteinander verbunden. Das Ver- 
65 bindungsrohr weist in der Mitte die Moglichkeit auf, ein 
molekularen Sauerstoff enthaltenes Gas zu erganzen. 
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4. Temperierung des Reaktionsrohrsystems 

[0125] Zur Temperierung der Reaktionsrohre werden ge- 
pumpte Salzschmelzen verwendet. Die gepumpte Salz- 
schmelze fur das erste Reaktionsrohr wird auf einer Tempe- 
ratur von X°C gehalten. Die gepumpte Salzschmelze fur das 
zweite Reaktionsrohr wird auf einer Temperatur von Y°C 
gehalten. Das Verbindungsrohr wird auf einer Temperatur 
von 200°C gehalten (mittels elektrischer Heizmatten). 

D) Durchfuhrung von Gasphasenoxidationen 

1. Zusammensetzung eines Reaktionsgasgemisches A 

5,5 Vol-% Propen, 
9,7 Vol-% O2, 
10 Vol.-% H z O und 
74,8 Vol-% N 2 . 

2. Zusammensetzung eines Reaktionsgasgemisches B 

5,5 Vol-% Propen, 
9,7 Vol-% O2, 
10 Vol.-% H 2 0 und 
74,8 Vol.-% Propan. 

3. Zusammensetzung eines Reaktionsgasgemisches C 

5,5 Vol-% Propen, 
9,7 Vol-% O2, 
10 VoL-% H 2 0 und 
37,8 Vol.-% Propan und 
37,0 Vol.-% N 2 . 

[0126] Das Reaktionsrohrsystem aus C) wird jeweils mit 
dem Reaktionsgeasgemisch A bzw. mit dem Reaktionsgas- 
gemisch B bzw. mit dem Reaktionsgasgemisch C beschickt. 
Die Zufuhr des Reaktionsgemisches erfolgt in das erste Re- 
aktionsrohr und zwar in das den Kontaktstuhl aufweisende 
Rohrende. 

[0127] Die Belastung der Katalysatorbeschickung des er- 
sten Reaktionsrohres wird jeweils zu 100 Nl Propen/1 
Kat • h (h~ l ) gewahlt. In das Verbindungsrohr werden in al- 
ien drei Fallen 75 Nl/h an Raumtemperatur aufweisendem 
molekularen Sauerstoff erganzt. 

[0128] Die Thermostatisierung des Reaktionsrohrsystems 
wird so gewahlt, daB in alien drei Fallen, bezogen auf ein- 
maligen Durchgang, im ersten Reaktionsrohr ein Umsatz 
des Propens von 94 mol-% und im zweiten Reaktionsrohr 
ein Umsatz des im ersten Reaktionsrohr gebildeten Acro- 
leins von 97,5 mol-% resultiert. 

[0129] Nach einer Betriebsdauer von 10 h wird das das 
zweite Reaktionsrohr verlassende Produktgasgemisch je- 
weils auf seinen Gehalt an Propionsaure (bezogen auf den 
Gesamtgehalt an Acrylsaure) analysiert. 
[0130] Die nachfolgende Tabelle zeigt die Ergebnisse. 

1. Reaktionsgasgemisch A 

X = 328°C 

Y = 270°C 

Gehalt an Propionsaure: 0,02 mol-%. 

2. Reaktionsgasgemisch B 

X = 358°C 

Y = 295°C 

Gehalt an Propionsaure: 0,14 mol-%. 
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3. Reaktionsgasgemisch C 

X = 343°C 
Y = 281°C 
5 Gehalt an Propionsaure: 0,08 mol-%. 

[0131] D. h., die Propionsaurenebenproduktbildung ist im 
Fall B mehr als sechs mal so groB als im Fall A, was aus- 
weist, daB eine Verwendung von molekularem Stickstoff als 
Verdiinnungsgas die Propionsaurenebenproduktbildung zu 
10 mindern vermag. 

E) Katalytische Nachverbrennung von CO zu CC^ in einem 
Produktgasgemisch B), aus welchem die Zielprodukte be- 
reits abgetrennt sind 

15 

[0132] Ein Gasgemisch der Zusammensetzung 2,5 Vol.-% 
CO, 1 VoL-% Propen, 82 Vol.-% Propan und 14,5 VoL-% ei- 
nes Gemisches aus H 2 0, N 2 und C0 2 wurde bei einer Tem- 
peratur von 212°C (die Temperierung erfolgte mittels auf 
20 dem Reaktionsrohr aufliegendem Aluminiumblock der mit- 
tels elektrischer Heizmatten temperiert wurde) nach Zusatz 
einer, auf das CO bezogenen, 2-fach stochiometrischen 
Menge an molekularem 0 2 durch eine Festbettschuttung 
(Rohrinnendurchmessen 20,5 mm, zentriert im Rohr eine 
25 4 mm AuBendurchmesser aufweisenden Thermohulse fur 
ein Innenthermoelement, Schuttlange: 19 cm) des kommer- 
ziell erhaltlichen BASF-Edelmetall-Katalysators RO 20 
(Kugeln mit 3 mm Durchmesser, Al 2 03 als Trager, Pd als 
Edelmetallaktivkomponente) geleitet (bei einer Katalysator- 
30 belastung mit Gasgemisch von 1680 h" 1 ). Von dem im Gas- 
gemisch enthaltenen CO wurden 94 mol-% zu C0 2 ver- 
brannt. Die iibrigen Gasbestandteile blieben im wesentli- 
chen unverandert. Eine nachfolgende Abtrennung von Pro- 
pan und Propen vom Gasgemisch durch fraktionierte Druck- 
35 destillation ist nun einfacher durchfuhrbar. 

Patentanspriiche 

1. Verfahren zur Herstellung von Acrolein oder Acryl- 
40 saure oder deren Gemisch aus Propan, bei dem man 

A) in einer ersten Stufe A das Propan einer par- 
tiellcn heterogen katalysierten Dehydrierung in 
der Gasphase unter Bildung eines Produktgasge- 
misches A, das molekularen Wasserstoff, Propy- 

45 len und nicht umgesetztes Propan enthalt, unter- 

wirft, 

B) aus dem molekularen Wasserstoff, Propylen 
und nicht umgesetztes Propan enthaltenden Pro- 
duktgasgemisch A der Stufe A von den darin ent- 

50 haltenen, von Propan und Propylen verschiede- 

nen, Bestandteilen wenigstens eine Teilmenge des 
molekularen Wasserstoff abtrennt und es dann als 
Produktgasgemisch A' in einer zweiten Stufe B 
zur Beschickung wenigstens eines Oxidationsre- 
55 aktors verwendet und in dem wenigstens einen 

Oxidationsreaktor das Propylen einer selektiven 
heterogen katalysierten Gasphasen-Partialoxida- 
tion mit molekularem Sauerstoff zu einem Pro- 
duktgasgemisch B, das Acrolein oder Acrylsaure 
60 oder deren Gemisch als Zielprodukt enthalt, un- 

terwirft, und 

C) aus dem im Rahmen der partiellen Oxidation 
des Propylens in der Stufe B anfallenden Produkt- 
gasgemisch B in einer dritten Stufe C Zielprodukt 

65 abtrennt und wenigstens im Produktgasgemisch 

der Stufe B enthaltenes nicht umgesetztes Propan 
in die Dehydrierungsstufe A zuruckfuhrt, 
dadurth gekennzeichnet, daB im Rahmen der par- 
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tiellen Oxidation des Propylens in der Stufe B moleku- 
larer Stickstoff als Verdiinnungsgas mitverwendet 
wird. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB das Beschickungsgasgerrrisch des wenigstens 5 
einen Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B, bezo- 
gen auf darin enthaltendes Propylen, wenigstens 5 mol- 

% an molekularem Stickstoff enthalt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB das Beschickungsgasgemisch des wenigstens to 
einen Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B, bezo- 
gen auf darin enthaltendes Propylen, wenigstens 

50 mol-% an molekularem Stickstoff enthalt. 
* 4. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB das Beschickungsgasgemisch des wenigstens 15 
einen Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B, bezo- 
gen auf darin enthaltendes Propylen, wenigstens 
100 mol-% an molekularem Stickstoff enthalt. 

5. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 20 
im Beschickungsgasgemisch des wenigstens einen 
Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B enthaltener 
Menge an molekularem Stickstoff zu im selben Be- 
schickungsgasgemisch enthaltener Menge an Propan 
wenigstens 0,05 betragt. 25 

6. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 
im Beschickungsgasgemisch des wenigstens einen 
Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B enthaltener 
Menge an molekularem Stickstoff zu im selben Be- 30 
schickungsgasgemisch enthaltener Menge an Propan 
0,05 bis 5 betragt. 

7. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 

im Beschickungsgasgemisch des wenigstens einen 35 
Oxidationsreaktors in der zweiten Stufe B enthaltener 
Menge an molekularem Stickstoff zu im selben Be- 
schickungsgasgemisch enthaltener Menge an Propan 
0,5 bis 3 betragt. 

8. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 40 
net, daB die Zusammensetzung des Beschickungsgas- 
gemisches des wenigstens einen Oxidationsreaktors in 
der zweiten Stufe B die nachfolgenden molaren Ver- 
haltnisse erfullt: 

Propan : Propen : N 2 : O2 : H 2 0 : sonstige = 0,5 bis 45 
20 : 1 : 0,1 bis 40 : 0,1 bis 10 : 0 bis 20 : 0 bis 1. 

9. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB die Zusammensetzung des Beschickungsgas- 
gemisches des wenigstens einen Oxidationsreaktors in 
der zweiten Stufe B die nachfolgenden molaren Ver- 50 
haltnisse erfullt: 

Propan : Propen : N 2 : O2 : H 2 0 : sonstige = 2 bis 
10 : 1 : 0,5 bis 20 : 0,5 bis 5 : 0,01 bis 10 : 0 bis 1. 

10. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeich- 
net, daB die Zusammensetzung des Beschickungsgas- 55 
gemisches des wenigstens einen Oxidationsreaktors in 
der zweiten Stufe B die nachfolgenden molaren Ver- 
haltnisse erfullt: 

Propan : Propen : N 2 : 0 2 : H 2 0 : sonstige = 3 bis 
6 : 1 : 1 bis 10 : 1 bis 3 : 0,1 bis 20 bis 0,5. 60 

11. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 
im Produktgasgemisch A enthaltenem Propylen zu im 
Produktgasgemisch A enthaltenem molekularem Was- 
serstoff < 100 betragt. 65 

12. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 
im Produktgasgemisch A enthaltenem Propylen zu im 
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Produktgasgemisch A enthaltenem molekularem Was- 
serstoff < 50 betragt. 

13. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 
im Produktgasgemisch A enthaltenem Propylen zu im 
Produktgasgemisch A enthaltenem molekularem Was- 
serstoff < 10 betragt. 

14. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 13, da- 
durch gekennzeichnet, daB das molare Verhaltnis von 
im Produktgasgemisch A enthaltenem Propylen zu im 
Produktgasgemisch A enthaltenem molekularem Was- 
serstoff > 0,05 betragt. 

15. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 14, da- 
durch gekennzeichnet, daB der in der Stufe A erzielte 
Propanumsatz, bezogen auf einfachen Durchgang, 5 
bis 25 mol-% betragt 

16. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 14, da- 
durch gekennzeichnet, daB der in der Stufe A erzielte 
Propanumsatz, bezogen auf einfachen Durchgang, 10 
bis 20 mol-% betragt, 

17. Verfahren nach Anspruch 15 oder 16, dadurch ge- 
kennzeichnet, daB das zu dehydrierende Propan in der 
Stufe A mit Wasserdampf verdiinnt wird. 

18. Verfahren nach Anspruch 17, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB das molare Verhaltnis von Wasserdampf 
zu zu dehydrierendem Propan 0,1 bis 2 betragt. 

19. Verfahren nach Anspruch 15 oder 16, dadurch ge- 
kennzeichnet, daB dem zu dehydrierenden Propan mo 
lekularer Wasserstoff zugesetzt wird. 

20. Verfahren nach Anspruch 19, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB das molare Verhaltnis von molekularem 
Wasserstoff zu zu dehydrierendem Propan > 0 und < 5 
betragt. 

21. Verfahren nach einem der Anspriiche 15 bis 20, 
dadurch gekennzeichnet, daB die partielle heterogen 
katalysierte Dehydrierung des Propans in der Stufe A 
adiabat durchgefuhrt wird. 

22. Verfahren nach einem der Anspriiche 15 bis 21, 
dadurch gekennzeichnet, daB die partielle heterogen 
katalysierte Dehydrierung des Propans in der Stufe A 
in einem axial oder radial durchstromten Festbettreak- 
tor durchgefuhrt wird. 

23. Verfahren nach einem der Anspriiche 15 bis 21, 
dadurch gekennzeichnet, daB die partielle heterogen 
katalysierte Dehydrierung des Propans in der Stufe A 
in einem Hordenreaktor durchgefuhrt wird. 

24. Verfahren nach Anspruch 23, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB die Temperatur des Reaktionsgasgemi- 
sches im gesamten Hordenreaktor 450 bis 550°C be- 
tragt. 

25. Verfahren nach Anspruch 23 oder 24, dadurch ge- 
kennzeichnet, daB der Hordenreaktor raumlich aufein- 
anderfolgend 2 bis 8 Katalysatorbetten enthalt. 

26. Verfahren nach einem der Anspriiche 23 bis 25, 
dadurch gekennzeichnet, daB dem Reaktionsgasge- 
misch wahrend der partiellen heterogen katalysierten 
Dehydrierung des Propans in der Stufe A molekularer 
Sauerstoff zugesetzt wird. 

27. verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 26, da- 
durch gekennzeichnet, daB man aus dem Produktgas- 
gemisch A vor seiner Weiterverwendung als Produkt- 
gasgemisch A' die enthaltene Menge an molekularem 
Wasserstoff abtrennt. 

28. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 26, da- 
durch gekennzeichnet, daB man aus dem Produktgas- 
gemisch A vor seiner Weiterverwendung als Produkt- 
gasgemisch A' die von Propan und Propylen verschie- 
denen Bestandteile abtrennt. 
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29. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 26, da- 
durch gekennzeichnet, daB man aus dem Produktgas- 
gemisch A die von Propan und Propylen verschiedenen 
Bestandteiie dadurch abtrennt, daB man das Produkt- 
gasgemisch A mit einem organischen Losungsmittel in 5 
Kontakt bringt, in selbigem das Propan und Propylen 
selektiv absorbiert, durch nachfolgende Desorption 
wieder freisetzt und als Produktgasgemisch A' zur Be- 
schickung des wenigstens einen Oxidationsreaktors in 
der Stufe B verwendet. 10 

30. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 29, da- 
durch gekennzeichnet, daB man zur Beschickung des 
wenigstens einen Oxidationsreaktors der Stufe B Luft 
mitverwendet. 

31. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 30, da- 15 
durch gekennzeichnet, daB man aus dem Produktgas- 
gemisch B darin enthaltenes Acrolein und/oder Acryl- 
saure abtrennt, und von dem dabei verbleibenden Rest- 
gas wenigstens eine Teilmenge in die Dehydrierungs- 
stufe A riickfuhrt, 20 

32. Verfahren nach Anspruch 28, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB man aus dem Produktgasgemisch B darin 
enthaltenes Acrolein und/ oder Acrylsaure abtrennt und 
die Gesamtmenge des dabei verbleibenden Restgases 

in die Dehydrierungsstufe A riickfuhrt. 25 

33. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 30, da- 
durch gekennzeichnet, daB man aus dem Produktgas- 
gemisch B zunachst darin enthaltenes Acrolein und/ 
oder Acrylsaure abtrennt, aus dem dabei verbleibenden 
Restgas die von Propan und Propylen verschiedenen 30 
Bestandteiie abtrennt und das verbleibende Propan und 
Propen in die Dehydrierungsstufe A riickfuhrt. 

34. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 33, da- 
durch gekennzeichnet, daB die Stufe B aus zwei hinter- 
einandergeschalteten Rohrbiindelreaktoren besteht. 35 

35. Verfahren nach Anspruch 23, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB der Hordenreaktor wenigstens ein Kata- 
lysatorbett umfaBt, das die Verbrennung von Wasser- 
stofif katalysiert. 
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Molecular nitrogen is used as a diluent gas in the partial oxidation 
stage of a 3-stage method for the production of acrolein and acrylic 
acid from propane by: 

(A) partial gas-phase dehydrogenation; 

(B) removal of hydrogen and partial gas-phase oxidation of propene; 
and 

(C) separation of product and recycling of unreacted propane to stage 
(A). 

DETAILED DESCRIPTION 

Acrolein and acrylic acid are produced from propane by: 

(A) partial gas-phase dehydrogenation of propane in presence of a 
heterogeneous catalyst to form a mixture ( A) containing molecular 
hydrogen, propene and unreacted propane; 

(B) removing at least some of the hydrogen from the components other 
than propane and propene to give a mixture (A'), feeding (A') into 
oxidation reactor(s) and subjecting the propylene to selective, gas- 
phase partial oxidation in presence of heterogeneous catalyst to 
<nve a eas mixture (B) containing acrolein and acrylic acid; and 
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(C) separating the required product and recycling unreacted propane 
(at least) to stage (A). In this process, molecular nitrogen is used 
as diluent gas in the partial oxidation stage (B). 

USE 

For the production of acrolein and acrylic acid from propane. 
Acrolein is used e.g. for the production of glutaraldehyde, methionine, 
foliaacid and acrylic acid; acrylic acid is used e.g. for the production 
of polymers. 

ADVANTAGE 

Enables the production of acrolein and acrylic acid from propane 
with the formation of smaller amounts of unwanted by-products, i.e. 
propionaldehyde, propionic acid, methane, ethane, ethylene, allene, 
acetylene etc. 



EXAMPLE . a 

Tests on the propene oxidation stage were earned out in a system 
essentially comprising (1) a tubular reactor with several beds 
containing steatite spheres or rings, with a solid multi-metal oxide 
material (preparation given) as the active catalyst and (2) a second 
tubular reactor containing two slightly different multi-metal oxide 



materials in the form of shell catalysts (preparation given). With a gas 
feed comprising 5.5 vol% propene, 9.7 vol% oxygen, 10 vol% water 
vapor and 74.8 vol% nitrogen, and with reaction temperatures of 328 
°C and 270 °C for reactors 1 and 2 respectively, the product mixture 
showed a propionic acid content of 0.02 mol% (based on acrylic acid 
content) after a running time of 10 hours, compared with 0.14 mol% 
for a i'as feed containing 74.8 mol% propane instead of nitrogen 
(operating temperatures 358 and 295 °C). Conversion of propene in 
reactor 1 was 94 mol%; conversion of acrolein in reactor 2 was 97.5 
mol%. 



TF.CHNOLOGY FOCUS 

Organic Chemistrv - Preferred Composition: The reactor feed for stage 
(B) & contains at least 5 (preferably at least 50, most preferably at least 
100) mol% N 2 based on propylene content and the mol ratio of N 2 to 
propane in the same mixture is at least 0.05, preferably 0.05-5, most 
preferably 0.5-3. The composition of this mixture (mol ratios for 
DroDane:propene:N 2 :02:H 2 0:other components) = (0.5-20): 1 :((). 1 - 
40) (0.1-10):(0-20):(0-l), preferably (2-10):l:(0.5-20):(0.5-5):(0.01- 
K»:(0-1), especially (3:6):1:(1-10):(1-3):(0.1-2):((M).5). The mol ratio 
of propylene to molecular H 2 in product mixture (A) is not more than 
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100. preferably not more than 50, most preferably not more than 10 
and not less than 0.05. Propane conversion in stage (A) (single pass) is 
5-25 (preferably 10-20) mol%. The propane in stage (A) is diluted 
with water vapor, preferably in a mol ratio of water: propane = 0.1-2, 
and molecular hydrogen may also be added to the propane, preferably 
inamolratio(H 2 :propane)of up to 5. 

Preferred Method: Stage (A) is carried out under adiabatic conditions 
in a solid-bed reactor with axial or radial flow, or at 450-550°C in a 
Horden reactor with 2-8 consecutive catalyst beds, at least one of 
which catalyses the combustion of hydrogen. Molecular oxygen may 
also be added to the mixture in stage (A). The hydrogen and/or the 
components other than propane and propene are removed from 
mixture (A) before its further use as (A'), preferably by selective 
absorption of the propane and propene in a suitable organic solvent 
followed bv desorption to give a propane/propene mixture (A ). The 
oxidation reactor in stage (B) is supplied with air. After separating 
acrolein and acrylic acid from mixture (B), at least some (preferably 
all) of the residual gas is recycled to stage (A) (preferably after 
removing components other than propane and propene). Stage (B) is 
carried out in two pipe-bundle reactors in series. The method is used 



for the production of acrolein or acrylic acid. 
(38ppl712DwgNo.()/0) 
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